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Resumo 
 
 
O dióxido de cloro é um oxidante seletivo com vasta aplicação industrial no 
branqueamento de pasta de celulose. A Celbi tem duas linhas de produção de 
dióxido de cloro, com uma capacidade nominal de 14 ton/dia cada, baseadas 
no processo de redução do clorato de sódio pelo peróxido de hidrogénio em 
meio ácido. Após a paragem anual para manutenção de Setembro 2012, 
começaram a ocorrer decomposições frequentes do ClO2 nos reatores que 
obrigaram a paragens das linhas. Para dar resposta aos objetivos de produção 
de pasta branqueada na Celbi para 2012 e 2013 tornou-se urgente efetuar 
uma otimização operacional desta unidade. 
 
O primeiro objetivo desta dissertação consistiu em realizar um diagnóstico à 
unidade de produção de dióxido de cloro para identificar as causas das 
decomposições do ClO2 na fase gasosa. O segundo objetivo consistiu em 
implementar as correções e manutenção necessárias para o seu 
funcionamento normal. O terceiro objetivo consistiu em otimizar a operação 
das duas linhas e efetuar balanços materiais para demonstrar a otimização do 
rendimento e do custo específico de produção do dióxido de cloro. 
 
Efetuou-se uma revisão da literatura sobre o estado da arte em tecnologias de 
produção de ClO2, com especial destaque para o processo HP-A existente na 
Celbi. Realizou-se um programa intensivo de controlo da qualidade das 
matérias-primas, visto terem sido alvo de suspeita de contaminações com 
matéria orgânica ou ferro capazes de decompor o ClO2 nos reatores. Concluiu-
se que a alimentação dos reatores com soluções de clorato de sódio com 
concentrações acima de 720 g/L recristalizavam nas tubagens e originavam 
decomposições do ClO2 nos reatores devido, possivelmente, a concentrações 
elevadas localizadas. As decomposições na linha 1 estavam também 
relacionadas com arrastamento de partículas de ferrugem pelos difusores de 
ar e com a orientação do tubo injetor de ácido, que se encontrava muito 
próximo de um dos difusores de ar, provocando arrastamento de ácido 
sulfúrico concentrado para a fase gasosa e promovendo a decomposição do 
ClO2. Esta anomalia foi corrigida na paragem programada de Maio de 2013. A 
produção efetiva de 14 ton/dia foi atingida no mês de Fevereiro de 2013 na 
linha 2 e no mês de Maio na linha 1. Entre Dezembro de 2012 e Fevereiro de 
2013 conseguiu-se aumentar o rendimento global das linhas de 90-92% para 
96-97%, o que contribuiu para uma redução significativa do custo específico de 
produção do ClO2. 
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Abstract 
 
Chlorine dioxide is a selective oxidizing agent with broad industrial application 
in pulp bleaching. Celbi has two production lines of chlorine dioxide based on 
the reduction of sodium chlorate with hydrogen peroxide in acidic medium. 
Each line has a nominal capacity of 14 tons/day. After the annual shutdown for 
maintenance in September 2012, frequent decompositions of ClO2 began to 
occur in the reactors, which forced the stops of both lines. To meet the 
production goals of bleached pulp for 2012 and 2013 at Celbi, it became urgent 
to implement an operational optimization program for this unit. 
 
The first goal of this thesis was the diagnosis of this unit to identify the causes 
of ClO2 decompositions in primary reactors. The second goal was the 
implementation of the necessary corrections and maintenance for its normal 
operation. The third goal was the operational optimization of both lines and the 
calculation of material balances to demonstrate the yield gain and the reduction 
of the ClO2 specific cost. 
 
A literature review was conducted on the state of the art technologies to 
produce ClO2, with special emphasis on the HP-A process that exists at Celbi. 
An intensive quality control study of raw materials was conducted, as they have 
been the prime suspect of iron or organic matter contamination that can cause 
ClO2 decomposition. It was concluded that feeding the reactors with sodium 
chlorate solutions with concentrations above 720 g/L causes recrystallization in 
the lines and produce ClO2 decompositions inside the reactor due to localized 
high concentrations. In line 1, decompositions were also associated with 
entrainment of rust particles in the air vents and the orientation of the acid 
injector, which was very close to one of the air diffusers at the bottom of the 
reactor, causing entrainment of concentrated sulfuric acid in the gas phase and 
promoting the decomposition of ClO2. This anomaly was corrected during the 
scheduled stop in May 2013. The effective production of 14 ton/day was 
reached in line 2 in February 2013 and in line 1 in May 2013. Between 
December 2012 and February 2013, the overall yield of the lines increased 
from 90-92% to 96-97%, which contributed to a significant reduction of the ClO2 
specific cost. 
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1. Enquadramento, objetivos e estrutura da tese 
 
1.1. Enquadramento 
O dióxido de cloro é um agente oxidante forte com aplicação industrial no 
branqueamento de pasta química de celulose. No passado, o cloro elementar era utilizado 
como principal agente de branqueamento, mas na década de 80 descobriu-se que este era o 
responsável pela geração de níveis elevados de dioxinas e furanos nos efluentes líquidos [1, 
2, 3]. Rapidamente a tecnologia predominante no branqueamento de pasta passou a ser do 
tipo ECF (do inglês Elemental Chlorine Free) e o dióxido de cloro é hoje o químico de 
eleição em quase todas as linhas de branqueamento existentes [1, 2, 3]. O branqueamento 
ECF juntamente com o TCF (do inglês Total Chlorine Free) são considerados as Melhores 
Técnicas Disponíveis para o setor da Pasta [4] e há muitos benefícios obtidos com a 
utilização do dióxido de cloro, tais como resistência mecânica das fibras, rendimento, 
brancura, aspetos ambientais minorados e maior fecho do ciclo de filtrados em relação a 
outros químicos de branqueamento [1, 2, 3]. Mas também existem inconvenientes. Como o 
dióxido de cloro é um gás instável e não pode ser transportado por motivos de segurança, tem 
de ser produzido nas fábricas de pasta onde é utilizado e dissolvido de imediato em água fria 
[5]. Uma gestão inadequada deste processo não só acarreta custos acrescidos com químicos, 
como também pode criar problemas de disponibilidade e segurança [1]. 
A Celbi é uma unidade industrial de produção de pasta branqueada de eucalipto pelo 
processo kraft (BEKP), que iniciou a sua atividade em 1967 na zona costeira a sul da Figueira 
da Foz [6]. Em 2009 foi concluído um projeto de expansão e modernização da Celbi que 
visou aumentar a capacidade produtiva de 310 000 para 600 000 ton/ano. Este investimento 
posicionou a Celbi como uma referência mundial na produção de pasta de eucalipto 
branqueada, sendo um dos produtores mais eficientes da Europa [7]. Após sucessivas 
otimizações processuais e operacionais que sucederam ao arranque de 2009, em 2012 
conseguiram-se produzir 626 000 ton de pasta e prevê-se para 2013 atingir uma produção 
superior a 660 000 ton [8]. Entretanto, no presente ano foi aprovado um novo projeto de 
expansão para 2015 com o objetivo de atingir as 700 000 ton. 
A sequência de branqueamento ECF da Celbi tem cinco estágios intercalados com 
lavagem da pasta, sendo o primeiro um estágio de deslenhificação com oxigénio em meio 
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alcalino (O2), o segundo um estágio de branqueamento ácido com dióxido de cloro a quente 
(Dhot), o terceiro um estágio alcalino com peróxido de hidrogénio pressurizado com oxigénio 
(PO), o quarto um estágio ácido com dióxido de cloro (D) e o último é um estágio alcalino 
com peróxido de hidrogénio (P). Esta sequência é vulgarmente descrita pelas siglas  
O2-Dhot-PO-D-P. O dióxido de cloro utilizado nos dois estágios ácidos é produzido in situ por 
um processo designado por HP-A (do inglês Hydrogen Peroxide-Atmospheric). Este 
processo, introduzido no mercado pela EKA Chemicals em 1992, baseia-se na reação do 
clorato de sódio com o peróxido de hidrogénio numa solução de ácido sulfúrico concentrado 
[9]: 
2 NaClO3 (aq) + H2O2 (aq) + 2 H2SO4 (aq) → 2 ClO2 (g) + 2 NaHSO4(aq) + 2 H2O(l) + O2(g) 
 Atualmente a Celbi tem duas linhas de produção de dióxido de cloro: a linha 1 
resultante da conversão em 2002 de um reator Mathieson e a linha 2 instalada de raiz em 
2008 [10]. Cada uma das linhas tem uma capacidade nominal de 14 ton/dia [10], embora 
existam dificuldades em operar as duas linhas a 13 e 14 ton/dia. A maior dificuldade é a 
ocorrência de decomposições exotérmicas do ClO2 gasoso nos reatores primários, quer a 
taxas de produção acima das 13 ton/dia, quer em situações de arranque após paragens mais 
longas, o que obriga à paragem das linhas por encravamentos de temperatura e pressão alta. 
 
1.2. Objetivos 
Para dar resposta aos objetivos de produção de pasta na Celbi para 2013 e anos 
seguintes, torna-se necessário aumentar a fiabilidade da unidade de produção de dióxido de 
cloro, por forma a alcançar uma produção efetiva de 14 ton/dia em cada uma das linhas e, 
posteriormente, avaliar a possibilidade de aumentar a produção para as 16 ton/dia. Esta 
dissertação visa abordar de forma sistemática a unidade de produção de dióxido de cloro da 
Celbi, de forma a serem atingidos os seguintes objetivos principais: 
- o primeiro objetivo desta dissertação consiste na realização de um diagnóstico à 
unidade de produção de dióxido de cloro para identificar as causas das decomposições do 
ClO2 (g) nos reatores primários; 
- o segundo objetivo consiste em implementar as correções necessárias para o seu 
funcionamento normal e otimizar a operação das duas linhas; 
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- o terceiro objetivo é efetuar balanços materiais às duas linhas de produção e 
demonstrar a otimização do rendimento das duas linhas e do custo específico de produção do 
dióxido de cloro; 
 
1.3. Estrutura da tese 
A tese está estruturada em cinco capítulos. Neste primeiro capítulo faz-se um 
enquadramento ao tema, explicam-se as motivações e definem-se os objetivos deste trabalho. 
No segundo capítulo descrevem-se as propriedades físico-químicas do dióxido de cloro, os 
aspetos de segurança e o estado da arte em tecnologia de produção de ClO2, com destaque 
para o processo HP-A existente na Celbi. O terceiro capítulo descreve os principais métodos 
de análise empregues neste trabalho. O quarto capítulo reporta o diagnóstico efetuado às duas 
linhas de produção de ClO2 da Celbi e as ações de correção e otimização implementadas 
entre Outubro de 2012 e Maio de 2013, que conduziram ao aumento de produção efetiva nas 
duas linhas. Reporta-se ainda os balanços materiais às duas linhas para demonstrar o aumento 
do rendimento e a redução dos custos específicos em químicos na produção de ClO2. Para 
finalizar, no quinto capítulo apresentam-se as conclusões gerais deste trabalho e as propostas 
de trabalho futuro para o aumento da produção de dióxido de cloro para as 16+16 ton/dia. 
 
  
4 
 
  
Otimização de uma Unidade Industrial de Produção de Dióxido de Cloro 
 
5 
 
2. Introdução 
 
2.1. Propriedades físico-químicas do ClO2 
O dióxido de cloro foi descoberto em 1811 por Humphrey Davy, quando misturou 
ácido sulfúrico com clorato de potássio [3]. Atualmente, mais de 95% do dióxido de cloro 
produzido à escala industrial é gerado pela redução do clorato de sódio em meio ácido forte, 
na presença de um agente redutor adequado como o metanol, o peróxido de hidrogénio ou o 
ião cloreto [3, 11]: 
ClO3
-
  +  H
+
  +  Agente Redutor  →  ClO2  +  H2O 
O ClO2 é um gás amarelo-esverdeado oxidante, paramagnético, tóxico e explosivo a 
pressões parciais elevadas (ver secção 2.4). Segundo a Teoria das Orbitais Moleculares, o 
ClO2 contém um eletrão desemparelhado, sendo um radical livre muito reativo [3, 11]. Visto 
que a diferença de eletronegatividades entre o Cl e o O é de apenas 0.5, este eletrão encontra-
se deslocalizado, sendo representado por um híbrido de ressonância: 
 
Figura 1. Estrutura de ressonância proposta para o ClO2 gasoso. 
O dióxido de cloro tem um potencial de oxidação mais baixo do que o ozono, o cloro, 
ou o ácido hipocloroso, o que o torna um oxidante muito seletivo. Reage apenas com 
compostos fenólicos, como a lenhina, ou com outras espécies ativas como o ião ferroso, 
manganês e sulfuretos. Ao contrário do que sucede com o Cl2, na oxidação com o ClO2 não 
ocorrem reações de substituição e adição que conduzem à formação de substâncias 
organocloradas [3, 11]. As reações químicas que se seguem mostram o que acontece quando 
o ClO2 reage [12]. Primeiro, o dióxido de cloro é reduzido a clorito: 
     ClO2  +  e
-
  →  ClO2
-  
Eº
 
= 0,95 V 
Depois o clorito recebe 4 eletrões e é reduzido a cloreto em duas etapas: 
ClO2
-
  +  2 H
+
  +  2e
-
  →  ClO- + H2O 
ClO
-
  +  2 H
+
  +  2e
-
  →  Cl- + H2O 
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No balanço global, o ClO2 aceita 5 eletrões quando é reduzido a cloreto, o que 
representa mais do dobro da capacidade oxidante do cloro que só recebe 2 eletrões: 
ClO2  +  4 H
+
  +  5e
-
  →  Cl-  +  2 H2O 
 Na indústria de pasta ainda é comum usar-se o termo “cloro ativo” para expressar as 
unidades de concentração ou de dosagem de uma solução de dióxido de cloro. Esta era a 
forma mais fácil de expressar o equivalente de oxidação do uso combinado de ClO2 e Cl2, 
cuja prática industrial se abandonou [3]. O ClO2 tem uma massa molar de 67,5 g.mol
-1
 e 
aceita 5 eletrões, o que dá um equivalente de oxidação de 13,5 g.mol
-1
. O Cl2 tem uma massa 
molar de 71,0 g.mol
-1
 e aceita 2 eletrões, o que dá um equivalente de oxidação de 
35,5 g.mol
-1
. O fator de conversão entre “Cl2 ativo” e ClO2 é de 2,63. Assim, diz-se que uma 
solução de 10 g/L de ClO2 corresponde a 26,3 g/L de “Cl2 ativo” [3]. 
Uma das propriedades físicas mais importantes do ClO2 é a sua elevada solubilidade em 
água, particularmente a baixa temperatura (Figura 2). É cerca de 5 vezes mais solúvel em 
água que o Cl2 e não se hidrolisa em solução, ou seja, comporta-se como um verdadeiro gás 
dissolvido mantendo a sua estrutura química [3]. Esta particularidade tem implicações 
importantes tanto para a eficácia como para a segurança da sua utilização. Primeiro, o ClO2 é 
um oxidante tão potente em solução como no seu estado gasoso puro. Segundo, o ClO2 é 
relativamente estável em soluções diluídas arrefecidas, desde que protegidas da luz, o que 
possibilita a sua armazenagem temporária em segurança até à utilização [13]. 
 
Figura 2. Pressão parcial de equilíbrio do ClO2 gasoso sobre soluções aquosas de ClO2 (aq.) [5, 14]. 
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2.2. Estado da arte em tecnologia de produção de ClO2 
A grande maioria dos processos industriais de produção de dióxido de cloro baseia-se 
na redução do ião clorato em meio ácido. A fábrica de pasta recebe o clorato de sódio em 
cisterna, sob a forma cristalina ou dissolvido em água quente a 45-50% (m/m), sendo depois 
armazenado em tanque. Os reagentes são alimentados ao reator e o gás de ClO2 formado é 
evacuado e absorvido em água limpa refrigerada. A pressão parcial do gás é mantida 
suficientemente baixa para evitar a decomposição espontânea do ClO2 (ver secção 2.4). Isto é 
feito por diluição do gás com vapor de água ou ar, combinado com vácuo. O dióxido de cloro 
é armazenado em tanque sob a forma de solução refrigerada a 8-10 g/L [15]. 
A escolha do agente redutor é importante para otimizar as condições da reação, a 
formação de subprodutos e o balanço químico da fábrica [15]. Os agentes redutores mais 
comummente utilizados são o dióxido de enxofre (SO2), o metanol (CH3OH), o cloreto de 
sódio (NaCl) e o peróxido de hidrogénio (H2O2). A utilização do dióxido de enxofre origina 
sulfato que, se necessário, pode ser uma fonte de make-up de enxofre no ciclo de recuperação 
de químicos. O metanol produz ácido acético que facilmente se decompõe nas caldeiras de 
recuperação. A utilização do cloreto de sódio leva inevitavelmente à formação de cloro 
elementar que é ativo no branqueamento, mas que causa problemas ambientais. Por último, o 
peróxido origina sulfato de sódio como subproduto, tem a desvantagem de ser mais caro que 
os restantes redutores, mas já se encontra disponível na maioria das fábricas de pasta por ser 
um químico de branqueamento [15]. Todos estes sistemas envolvem reações paralelas como a 
decomposição do ião clorato a ião cloreto: 
ClO3
-
  +  6 H
+
  +  6e
-
  →  Cl-  +  3 H2O 
Esta reação paralela pode ser crucial para a eficiência da geração de dióxido de cloro. 
Estudos referem que o ião cloreto atua como iniciador e deve estar presente no meio 
reacional para promover a formação do dióxido de cloro [12, 15, 16]. 
 
Processo Mathieson 
O processo Mathiesen, o primeiro de grande escala comercial desenvolvido nos anos 
50, tem hoje apenas interesse histórico. Este processo, o primeiro existente na Celbi, utiliza o 
dióxido de enxofre como agente redutor e funciona à pressão atmosférica: 
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NaClO3 (aq) + ½ SO2 (g) + ½ H2SO4 (aq) → ClO2 (g) + NaHSO4 (aq) 
 
Figura 3. Esquema simplificado do processo Mathieson para geração de dióxido de cloro [15]. 
 
A Figura 3 mostra um esquema simplificado do processo Mathieson. O ácido sulfúrico 
concentrado e a solução de clorato de sódio são alimentados continuamente ao reator 
primário. Uma mistura de ar e dióxido de enxofre é injetada através de quatro difusores na 
base dos reatores. Este caudal de gás ascendente promove a mistura dos reagentes. Os 
reatores encamisados são arrefecidos a ~40ºC com água. O dióxido de cloro é removido da 
solução pela corrente de ar e é alimentado a uma coluna de absorção empacotada com anéis 
de Raschig, onde é absorvido em água refrigerada. O licor que sai do reator primário 
transborda para um reator secundário onde o clorato residual é consumido pelo dióxido de 
enxofre. O licor residual do reator secundário passa ainda por uma pequena coluna (stripper) 
onde o dióxido de cloro remanescente é separado por arrastamento com ar. Versões 
posteriores do processo Mathieson utilizam um purificador instalado na parte superior do 
reator primário, onde a solução de clorato de sódio fresca serve como líquido de lavagem ao 
gás de ClO2, para remover as gotículas de ácido arrastadas para a coluna de absorção [12, 
15]. A eficiência do processo Mathieson raramente excede os 90% [15]. A quantidade de 
licor residual gerada é muito elevada (Tabela 1) e o consumo de clorato é também elevado, 
na ordem dos 1,7-1,8 ton/ton de ClO2 produzido [1]. 
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Tabela 1. Condições de operação, consumo de químicos e formação de subprodutos de alguns processos 
comercialmente importantes de produção de dióxido de cloro (ton/ton ClO2) [1]. 
Tecnologia /  
Nomes comerciais 
Mathieson HP-A 
Integrado 
(SVP-Total 
HCl, R6, 
Chemetics) 
SVP-LITE, 
R8 
SVP-SCW, 
R10 
SVP-HP, 
R11 
Pressão Atmosférico Atmosférico Vácuo Vácuo Vácuo Vácuo 
Agente redutor SO2 H2O2 NaCl/HCl CH3OH CH3OH H2O2 
Matérias-primas: 
NaClO3 
H2SO4 
SO2  
CH3OH 
H2O2 
Cl2 
Utilidades: 
Vapor 
Energia Elétrica, kWh 
 
1,80 
2,0-2,5 
0,75 
 
 
 
 
 
80 
 
1,65 
2,10 
 
 
0,29 
 
 
 
80 
 
 
 
 
 
 
0,73 
 
8 
8900 
 
1,65 
1,00 
 
0,17 
 
 
 
4,2 
130 
 
1,68 
0,80 
 
0,17 
 
 
 
5,5 
160 
 
1,65 
0,78-1,03
a
 
 
 
0,29-0,32 
 
 
5,5 
130 
Rendimento 90% 96%  95,5% 96 % 98% 
Subprodutos: 
Cl2 
Na3H(SO4)2 
Na2SO4 
H2SO4 
O2 
Na total 
S total 
 
0,01 
 
1,20 
1,50 
 
0,38 
0,75 
 
0,01 
 
1,10 
1,30 
0,26 
0,36 
0,68 
 
0,24
b
 
 
 
 
 
 
 
 
0,01 
1,40 
 
 
 
0,37 
0,34 
 
0,01 
 
1,10 
 
 
0,35 
0,24 
 
0,01 
1,35
a
 
1,10
a
 
 
 
 
 
Notas: 
a 
O consumo de ácido nos processos sob vácuo com H2O2 depende das condições de operação e 
determina a formação do subproduto Na3H(SO4)2 ou Na2SO4. 
 
b 
Esta concentração de cloro elementar é a concentração típica de saturação de processos integrados. Por 
alterações do processo pode ser reduzida consideravelmente. 
 
Processo Solvay 
Outra das tecnologias iniciais de produção de ClO2 é o processo Solvay, que é 
essencialmente o mesmo que o Mathieson, mas com substituição do SO2 pelo metanol: 
NaClO3 (aq) + ½ CH3OH (l) + ½ H2SO4 (aq) → ClO2 (g) + ½ HCHO (aq) + ½ Na2SO4 (aq) + H2O (l) 
A reação entre o clorato de sódio, metanol e ácido sulfúrico tem lugar em dois reatores 
encamisados. Os dois reatores são operados a diferentes temperaturas e concentrações de 
clorato. Cerca de 70% de conversão ocorre no reator primário. No reator secundário é 
alimentado mais metanol para elevar a conversão do clorato acima dos 95% [12]. 
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Processos baseados no NaCl 
O Dr. Howard Rapson desenvolveu uma série de processos de produção de dióxido de 
cloro que foram comercializados pela Erco com a designação de “R”. O processo R2 utiliza o 
NaCl como agente redutor do clorato: 
NaClO3 (aq) + 2 NaCl (aq) + H2SO4 (aq) → ClO2 (g) + Cl2 (g) + Na2SO4 (aq) + H2O (l) 
Este processo resulta na formação de cloro elementar que, graças à diferença de 
solubilidade do ClO2, torna-se possível separar numa coluna de absorção em contracorrente 
com água arrefecida [3]. 
O processo R3 comercializado pela ERCO e o SVP (do inglês Single Vessel Process) 
comercializado pela Eka são equivalentes e constituem uma modificação do processo R2. A 
temperatura de reação é levada à ebulição e as concentrações são mais elevadas para permitir 
a cristalização do sulfato de sódio no reator. A geração do dióxido de cloro, a cristalização do 
sulfato de sódio e a evaporação decorrem num único vaso de reação, daí a Eka ter adotado a 
sigla SVP [15]. A Figura 4 mostra um esquema simplificado deste processo. O reator é um 
evaporador de circulação forçada. A solução de clorato e cloreto de sódio é alimentada à 
linha de recirculação. O ácido sulfúrico é adicionado depois do permutador de calor. O 
dióxido de cloro forma-se imediatamente no contacto com o ácido e a suspensão reciclada ao 
reator contém uma quantidade considerável de dióxido de cloro gasoso. O gás é separado no 
reator, juntamente com o vapor, e é alimentado a um condensador de contacto indireto que 
condensa a água da corrente gasosa. A restante mistura gasosa de dióxido de cloro e cloro 
elementar atravessa uma coluna de absorção onde o ClO2 fica em solução. Algum cloro pode 
também ser dissolvido, mas a maior parte continua para uma segunda coluna de absorção 
onde é absorvido em água ou soda para gerar hipoclorito de sódio [15]. 
Os resíduos da reação são essencialmente uma mistura de ácido sulfúrico e sal, que 
atravessa um ciclone e vai a um filtro para separar o sal cristalizado de Na2SO4. Este é 
posteriormente adicionado ao licor negro como make-up de enxofre e sódio [15]. 
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Figura 4. Esquema simplificado do processo R3/SVP para produção de dióxido de cloro [15]. 
 
Processos integrados 
À medida que os sistemas de recuperação das fábricas de pasta kraft evoluíram e 
menores quantidades de químicos de make-up eram necessárias, as fábricas aumentaram o 
consumo em dióxido de cloro e os subprodutos da geração de ClO2 excediam as necessidades 
do ciclo de recuperação química. Isto estimulou o desenvolvimento de processos que 
substituíam o ácido sulfúrico pelo ácido clorídrico, sendo os subprodutos gerados – o NaCl e 
o Cl2 – reutilizados na produção do clorato de sódio e ácido clorídrico por eletrólise, 
respetivamente. Assim, as únicas entradas neste processo eram o Cl2 e energia. Estes 
processos “integrados” requeriam, contudo, maior investimento e tinham um consumo 
elevado de energia (Tabela 1), o que limitou consideravelmente a sua comercialização. É o 
caso do processo R6 da ERCO, o SVP-Total da EKA ou os processos Lurgi e Chemetics 
[15]. 
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Processos baseados no CH3OH 
Atualmente, o processo de redução com metanol é o mais importante na indústria de 
pasta kraft. Este processo requer uma acidez de cerca de 6 M ou mais para atingir conversões 
elevadas. Isto resulta na produção de um sal acídico como subproduto, o sesquissulfato de 
sódio. Este sal é uma forma acídica do sulfato de sódio e contém cerca de 18% (m/m) de 
ácido sulfúrico. O ácido fórmico é outro dos subprodutos formados: 
9 NaClO3 (aq) + 2 CH3OH (l) + 6 H2SO4 (aq) → 9 ClO2 (g) + 
3
/2 HCOOH (aq) + ½ CO2 (g) + 
3 Na3H(SO4)2 (s) + 7 H2O (l) 
Na prática é necessário mais metanol do que o indicado pela estequiometria, porque 
algum metanol perde-se com o gás evacuado do reator. A estequiometria ideal converteria 
completamente o metanol em dióxido de carbono. As limitações são resultado da reação mais 
lenta do ácido fórmico, que também produz dióxido de carbono e hidrogenião. O sal 
formado, o sesquissulfato  de sódio, é dissolvido e neutralizado com soda cáustica para 
produzir sulfato de sódio sólido e bissulfato de sódio aquoso, que retorna ao reator [3, 15]. 
Este processo é comercializado pela ERCO sob a sigla R8 e pela EKA como SVP-LITE. A 
única diferença é que o segundo requer menor acidez que o primeiro. Uma variante destes 
processos consiste em diluir o sesquissulfato  de sódio num tanque com água quente e depois 
submeter a suspensão a uma filtração, para separação do sulfato de sódio sólido e 
recuperação do filtrado ácido que retorna ao reator: 
4 Na3H(SO4)2 (s) + H2O (l) → 6 Na2SO4 (s) + 2 H2SO4 (aq) 
Este retorno reduz o consumo de ácido e a quantidade de sal produzida em 24%. Esta 
variante, esquematizada na Figura 5, é comercializada com o nome R10 pela ERCO e SVP-
SCW (do inglês Salt Cake Wash) pela EKA [1, 17]. 
Todos estes sistemas operam sob vácuo, o que oferece uma segurança adicional no que 
respeita a decomposições do ClO2 (ver secção 2.4). Contudo, são mais complexos de operar e 
implicam um investimento mais elevado que os processos atmosféricos [17]. Os químicos são 
injetados em pontos ótimos na linha de recirculação, para maximizar a eficiência e garantir 
uma mistura adequada (Figura 5). Uma bomba de titânio recircula a mistura do reator através 
de uma tubagem e de um permutador de calor, onde a água é evaporada por contacto indireto 
com vapor de baixa pressão. O vapor no reator é evacuado juntamente com o dióxido de 
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cloro gasoso. Os gases são arrefecidos no condensador no topo do reator, onde o vapor de 
água é condensado e o gás fica enriquecido em ClO2. Ao contrário do que acontece com os 
processos baseados no NaCl ou H2O2, neste processo os gases de ClO2 não são diluídos com 
ar ou cloro elementar, o que aumenta a eficiência de absorção na coluna. O ClO2 é absorvido 
na coluna de enchimento em contracorrente com água refrigerada, produzindo uma solução 
com uma concentração elevada, na ordem dos 8-13 g/L de ClO2. 
 
Figura 5. Esquema simplificado do processo R10 para geração de dióxido de cloro [18]. 
 
Os cristais de sesquissulfato de sódio, formados no reator, são bombeados para um 
primeiro filtro de tambor rotativo onde são removidos quase secos. Nos processos R-10 e 
SVP-SCW, os cristais secos são ainda transferidos para um tanque de lavagem com água 
quente, para recuperação dos produtos químicos retidos no sal (Figura 5). A suspensão vai a 
um segundo filtro, onde as águas de lavagem contendo ácido sulfúrico retornam ao reator, ou 
são usadas no branqueamento, e o sulfato de sódio formado é usado como make-up no ciclo 
de recuperação química [19]. 
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Em resumo, os processos baseados no metanol têm as seguintes vantagens [19]: 
 Rendimento muito elevado 
 Produção de soluções de ClO2 mais concentradas 
 Redução em 40% do sal produzido, comparativamente aos processos R3/SVP 
 Ausência de Cl2 ou NaClO como subprodutos 
 Emissões atmosféricas reduzidas 
 Velocidade de reação muito rápida, resultando num tempo mínimo de arranque 
 Possibilidade de aumentos significativos de capacidade a baixo custo por 
reconversão de sistemas R3/SVP  
 
Processos baseados no H2O2 
Os processos mais recentes de produção de ClO2 são baseados no uso do peróxido de 
hidrogénio como agente redutor do clorato. A primeira unidade da Eka com tecnologia SVP-
HP foi implantada em 1993 (Figura 6). A Erco comercializa uma tecnologia similar com a 
designação R11. Estes sistemas são operados sob vácuo e o subproduto final é sulfato de 
sódio cristalizado: 
NaClO3 (aq) + ½ H2O2 (aq) + ½H2SO4 (aq) → ClO2 (g) + ½Na2SO4 (s) + H2O (l) + ½O2 (g) 
As principais vantagens deste processo, quando comparado com o processo baseado no 
metanol (SVP-Lite e R8), são [20]: 
 Redução em 30% do sal produzido 
 Produção de sal que em solução é neutro e, por isso, não requer soda cáustica 
para neutralização 
 Redução em 25% de H2SO4 na alimentação 
 Ausência de subprodutos orgânicos ou redutores 
 Formação de O2 (subproduto) que pode ser utilizado no branqueamento 
Além destas vantagens, estes novos processos baseados no H2O2 ainda mantêm todas as 
vantagens dos processos com metanol, incluindo: 
 Ausência de Cl2 como subproduto 
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 Rendimento muito elevado 
 Paragens e arranques rápidos da unidade 
 
 
Figura 6. Esquema geral do processo SVP-HP para produção de dióxido de cloro [21]. 
 
A Eka comercializa desde 1992 um outro processo baseado no H2O2, designado de HP-
A, que opera à pressão atmosférica e utiliza dois reatores em série. Neste processo o 
subproduto formado é um sal em solução cuja composição depende do nível de acidez 
empregue. 
A uma acidez média (225-395 g/L H2SO4) forma-se sesquissulfato  de sódio: 
6 NaClO3 (aq) + 3 H2O2 (aq) + 4 H2SO4 (aq) → 6 ClO2 (g) + 2 Na3H(SO4)2 (aq) + 6 H2O (l) + 3 O2 (g) 
A uma acidez elevada (395-685 g/L H2SO4) forma-se bissulfato de sódio: 
2 NaClO3 (aq) + H2O2 (aq) + 2 H2SO4 (aq) → 2 ClO2 (g) + 2 NaHSO4 (aq) + 2 H2O (l) + O2 (g) 
O HP-A é uma opção válida quando se pretende aumentar a capacidade de produção 
por reconversão de um processo atmosférico mais antigo, do tipo Mathieson ou Solvay. O 
investimento é mínimo e as vantagens são várias [9]: 
 Requer consideravelmente menos refrigeração 
 Reduz a quantidade de licor residual produzido (subprodutos) 
 Ausência de Cl2 como subproduto 
 Redução de compostos organoclorados na pasta 
GENERATOR
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 Disponibilidade de H2O2 na fábrica, visto que também é utilizado como químico 
de branqueamento 
 Agente redutor inorgânico, o que alivia a carência química de oxigénio do 
efluente 
Em 2002, a Celbi reconverteu o seu sistema Mathieson num sistema HP-A. 
Posteriormente, em 2008, adquiriu uma segunda linha de produção de ClO2, ficando com 
uma capacidade total instalada de 28 ton/dia. O sistema de produção de ClO2 da Celbi é 
descrito em mais detalhe na secção 2.3. Na Tabela 1 apresenta-se um resumo das principais 
características dos diferentes processos descritos neste capítulo. 
 
2.3. Processo HP-A existente na Celbi 
A Celbi tem duas linhas de produção de dióxido de cloro com tecnologia HP-A, com 
uma capacidade nominal de 14 ton/dia cada. A Figura 7 mostra um esquema simplificado do 
referido processo. Os dois reatores são em titânio e estão equipados com serpentinas de 
arrefecimento e tampas de segurança, também em titânio. Os químicos são alimentados 
individualmente ao reator primário e é injetado ar pela cauda através de difusores de placa 
para agitação e arrastamento do ClO2 gasoso. O ar tem ainda a função de manter a 
concentração do ClO2 na fase gasosa em níveis seguros (ver secção 2.4). O licor do reator 
primário transborda para o reator secundário, onde é adicionado mais peróxido de hidrogénio 
para consumir o clorato residual. O licor residual do reator secundário transborda para uma 
pequena coluna (stripper) empacotada com Super Intalox saddles de 1ʺ em cerâmica, onde é 
injetado ar na cauda para remover o ClO2 remanescente em solução. 
A mistura gasosa de dióxido de cloro, oxigénio, ar e vapor de água é conduzida para 
uma coluna de absorção, empacotada com Super Intalox saddles de 1ʺ em cerâmica, onde o 
ClO2 é absorvido numa contracorrente de água refrigerada a 8ºC [9]. No topo da torre existe 
um ventilador que extrai os gases de exaustão e mantém a fase gasosa de todo o sistema sob 
ligeiro vácuo. Os gases libertados dos tanques de armazenagem da solução de ClO2 e do licor 
residual são recirculados para a coluna de absorção (Figura 7). O licor residual contém ácido 
sulfúrico e um sal de sódio, sendo reutilizado para controlo de pH nos estágios ácidos de 
branqueamento e na área de recuperação de químicos. O cloro elementar aparece como um 
subproduto vestigial (Tabela 1) devido à presença de impurezas de NaCl no clorato 
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alimentado ao reator [9]. Como os reatores são operados com uma acidez elevada (395-
685 g/L H2SO4), o sal formado é o bissulfato de sódio: 
2 NaClO3 (aq) + H2O2 (aq) + 2 H2SO4 (aq) → 2 ClO2 (g) + 2 NaHSO4(aq) + 2 H2O(l) + O2(g) 
A cinética desta reação já foi estudada [22], tendo-se chegado ao seguinte modelo para 
a velocidade da reação global de formação do dióxido de cloro: 
  3,13
7,0
22
3,6
42
10 ][][][/20900exp105,1
2
NaClOOHSOHRTrClO   
A reação global é endotérmica, irreversível e o mecanismo reacional proposto indica 
que é uma reação autocatalisada [22]. A reação é de ordem 0,7 em relação à concentração do 
peróxido, de ordem 1,3 em relação à concentração do clorato e de ordem 6,3 em relação à 
concentração do ácido sulfúrico. Isto significa que a velocidade da reação aumenta 
significativamente quando se aumenta a concentração molar do ácido e é afetada em muito 
menor extensão pela concentração do clorato e do peróxido. A temperatura também tem um 
efeito significativo na velocidade da reação: uma subida de 50ºC para 58ºC resulta num 
aumento de 20% da velocidade da reação. Na Tabela 2 apresentam-se os valores objetivo e 
gamas de operação dos principais parâmetros do processo HP-A existente na Celbi [10]. 
 
Tabela 2. Gamas de operação dos principais parâmetros do processo HP-A existente na Celbi. 
Parâmetro Objetivo Gama 
Conc. NaClO3 para reator 700 g/L 700-720 g/L 
NaClO3 no reator primário 20 g/L 15-30 g/L 
H2SO4 no reator primário 440 g/L 380-470 g/L 
Temp. do licor no r. primário 58ºC 55-60ºC 
Temp. do gás no r. primário 54ºC 50-55ºC 
NaClO3 no reator secundário 4 g/L 1-10 g/L 
H2SO4 no reator secundário 440 g/L 380-470 g/L 
Temp. do licor no r. secundário 58ºC 55-60ºC 
ClO2 (aq) no stripper 0,5 g/L 0,2-2 g/L 
NaClO3 no stripper 3 g/L 1-10 g/L 
Conc. ClO2 (g) para a torre 12%-vol. 10-13%-vol. 
Pressão do gás -0,98 kPa -0,6/-1,6 kPa 
Temp. do gás à entrada da torre 54ºC 50-55ºC 
Temp. água de absorção 8ºC 4-13ºC 
ClO2 (aq) à saída da torre 21 g/L Cl2 at. 18-26 g/L Cl2 at. 
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Figura 7. Esquema geral do processo HP-A existente na Celbi [9]. 
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2.4. Aspetos de segurança na produção de ClO2 
Nesta secção destacam-se alguns perigos inerentes ao processo de produção de ClO2 e 
aos produtos químicos utilizados no mesmo. Os efeitos nocivos provenientes da exposição 
aos químicos podem ser evitados seguindo as regras de segurança, observando bons padrões 
de higiene pessoal e utilizando equipamento de proteção individual adequado ao grau de 
exposição [10]. O pessoal que realize trabalhos nas instalações de produção de ClO2 e que 
corra o risco de contacto deve utilizar o seguinte equipamento de proteção individual: 
capacete de segurança, calçado de segurança, óculos ou viseira com proteção lateral, máscara 
respiratória com filtro adequado (em ambientes contaminados), luvas de borracha e fato 
antiácido. Existem ainda chuveiros de emergência e lava-olhos, bem sinalizados, distribuídos 
pelas instalações [10]. 
O clorato de sódio em solução não é um produto químico perigoso. Contudo, os seus 
cristais secos em contacto com matéria orgânica podem inflamar-se por ação mecânica. Por 
esse motivo, o clorato de sódio é armazenado em solução aquosa. 
O peróxido de hidrogénio não deve ser mantido em vaso fechado devido ao aumento da 
pressão decorrente da sua decomposição. Deve ser evitado o contato do peróxido de 
hidrogénio com matéria orgânica, por ser um agente oxidante forte. 
O ácido sulfúrico a 98% é um produto químico agressivo e corrosivo. 
O dióxido de cloro gasoso é instável e explode espontaneamente a pressões parciais 
superiores a 300 mmHg ou a concentrações no ar superiores a 12% (v/v), decompondo-se em 
cloro e oxigénio [3, 5]: 
ClO2 (g)  →  ½ Cl2 (g)  + O2 (g) + 26,3 kcal.mol
-1
 
A reação de decomposição, vulgarmente designada em inglês de “puff”, é exotérmica e 
ocorre a uma velocidade proporcional à pressão parcial do ClO2 no reator. Para pressões 
parciais inferiores a 100 mmHg, as decomposições são geralmente suaves. Acima de 
300 mmHg ocorrem explosões potencialmente violentas. Na presença de iniciadores, como 
metais reativos (Fe
2+
, Mn
2+
, Cu
2+
, etc.), ferrugem, matéria orgânica (especialmente gorduras, 
óleos e borracha), luz, temperaturas acima de 100ºC, flutuações de pressão repentinas e 
faíscas elétricas, a decomposição do ClO2 pode ocorrer a pressões parciais ou concentrações 
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mais baixas [5, 10, 17]. Acresce ainda o facto de o dióxido de cloro gasoso ou em solução 
aquosa ser muito corrosivo. Assim, as matérias-primas utilizadas na produção de ClO2 devem 
ter um grau de pureza elevado e os materiais em contacto com o ClO2 têm de ser em titânio, 
tântalo, polímero reforçado com fibra de vidro (FRP), policloreto de vinilo clorado (C-PVC), 
politetrafluoretileno (PTFE) ou polifluoreto de vinilideno (PVDF) [10]. Por todos estes 
motivos, o ClO2 não pode ser transportado. É normalmente gerado in situ e armazenado sob a 
forma de solução aquosa refrigerada (~8ºC), muito estável quando diluída a concentrações na 
ordem dos 8 a 10 g/L [3, 5, 15]. 
No que respeita à segurança processual, todos os reatores e tanques de armazenagem 
estão equipados com tampas de segurança móveis, para aliviar as subidas repentinas de 
pressão resultantes de uma decomposição. Nos reatores atmosféricos ou sob ligeiro vácuo, 
como no caso do processo HP-A, utiliza-se ar para diluir o dióxido de cloro gasoso a 
concentrações seguras. Existem também encravamentos que atuam por temperatura ou 
pressão elevada e fecham as válvulas de alimentação de reagentes e abrem uma válvula de 
segurança que injeta ar para diluir os gases [10]. Os tanques de armazenagem dispõem de um 
sistema de ventilação e recirculação de gases e devem obedecer a um conjunto de requisitos, 
por forma a minimizarem-se os riscos de uma potencial fuga de gases [1, 5, 23]. 
No Anexo I apresenta-se a Ficha de Segurança do dióxido de cloro. Os seus gases são 
irritantes e tóxicos quando inalados. O limite de exposição ao gás é de 5 ppm, ou 0,1 ppm por 
turno de 8h. Este gás tem um odor detetável a partir de 1 ppm, torna-se irritante para as vias 
respiratórias entre os 5 e 10 ppm, perigoso entre os 10 e 18 ppm e é fatal quando atinge os 19 
ppm [5, 17]. A exposição dos olhos aos gases e fumos de cloro e dióxido de cloro provoca 
irritação e lacrimação. O contato prolongado e repetido com a pele pode provocar irritações 
graves. Por conseguinte, devem-se tomar todas as medidas preventivas de forma a evitar a 
inalação e o contato prolongado com gases de dióxido de cloro. 
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3. Metodologia 
 
Neste capítulo descrevem-se os principais métodos de análise utilizados no controlo de 
qualidade das matérias-primas e na otimização da operação dos reatores da unidade de 
produção de dióxido de cloro. Estes são métodos de análise utilizados por rotina na Celbi, 
tendo sido adaptados de métodos normativos. 
 
3.1. Determinação da matéria orgânica oxidável no ácido sulfúrico 
 
Princípio 
Duas titulações em separado da amostra de ácido sulfúrico, primeiro com uma solução 
de permanganato de potássio 0,004 M, e depois com uma solução de iodo 0,05 M. O 
permanganato reage com toda a matéria oxidável e o iodo praticamente só oxida o dióxido de 
enxofre. O teor de matéria orgânica oxidável será determinado a partir da diferença entre as 
duas titulações. 
 
Procedimento 
Pipetar 25,00 mL de amostra para um Erlenmeyer contendo 50 mL de água 
desmineralizada. Titular com uma solução normalizada de permanganato de potássio 
0,004 M, até ao aparecimento de uma cor rósea persistente. Designar por Va o volume gasto 
de titulante. Pipetar outros 25,00 mL de amostra para um Erlenmeyer contendo 250 mL de 
água desmineralizada. Titular com uma solução normalizada de iodo 0,05 M até ao 
aparecimento de uma cor amarelo palha. Adicionar umas gotas de solução de amido e 
continuar a titulação até ao aparecimento de uma cor azul persistente. Designar por Vb o 
volume gasto de titulante. 
 
Cálculos 
A concentração de matéria orgânica oxidável, expressa em mL de KMnO4 0,004 M por 
mL de amostra, é dada por: 
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25
5 ba VV   
 
3.2. Determinação do ferro total no ácido sulfúrico 
 
Princípio 
Evaporação do ácido sulfúrico, adição de ácido clorídrico e redução do ião férrico pelo 
cloreto de hidroxilamónio. Formação do complexo de ião ferroso com o 2,2’-dipiridilo em 
meio ácido e medição da absorvência da solução corada a 522 nm. O teor de ferro na amostra 
é calculado por interpolação de uma curva de calibração preparada com soluções padrão de 
ião ferroso. 
 
Procedimento 
Curva de calibração: Preparar a solução padrão mãe de 2000 ppm de ião ferroso por 
diluição de 7,022 g de Fe(NH4)2(SO4)2.6H2O em 50 mL de solução de ácido sulfúrico 1 M e 
água desmineralizada até perfazer o volume total de 500,0 mL. Fazer diluições sucessivas da 
solução mãe até obter uma solução padrão de 10,0 ppm de ião ferroso.  Pipetar para cinco 
balões volumétricos de 100,0 mL alíquotas de 5,00, 15,00, 25,00, 35,00 e 45,00 mL da 
solução padrão 10,0 ppm. Adicionar água desmineralizada a cada balão até cerca de 50 mL, 
depois 2,00 mL de ácido clorídrico 1 M, 2,00 mL de solução de cloreto de hidroxilamónio 
100 g/L e, decorridos 5 min, 5,00 mL de solução de acetato de amónio 300 g/L e 1 mL de 
solução acidificada de 2,2’-dipiridilo 10 g/L (dissolver 1 g de 2,2’-dipiridilo em 10 mL de 
ácido clorídrico 1 M e diluir a 100,0 mL). Completar o volume de cada balão com água 
desmineralizada, homogeneizar e aguardar 10 min. Efetuar a medição da absorvência das 
soluções a 522 nm, utilizando um branco de reagentes para ajustar o zero de absorvência do 
espectrofotómetro. Traçar a curva de calibração colocando no eixo das abcissas as 
concentrações das soluções padrão: 0,50 ppm, 1,5 ppm, 2,5 ppm, 3,5 ppm e 4,5 ppm e no 
eixo das ordenadas as despectivas absorvências. Designar por m o declive da curva de 
calibração. 
Amostra: Pesar cerca de 50 g da amostra de ácido sulfúrico para um copo de 
precipitação previamente tarado. Designar por ma a massa exata de amostra. Evaporar o ácido 
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à secura num banho de areia dentro da hote. Adicionar 2 mL de ácido clorídrico 1 M e 25 mL 
de água desmineralizada, aquecer para facilitar a dissolução do resíduo e transferir para um 
balão volumétrico de 100 mL. Encher o balão até à marca com água desmineralizada. Pipetar 
uma toma desta solução, contendo entre 50 µg a 450 µg de ferro, para um balão volumétrico 
de 100 mL. Designar por V a toma da solução. Diluir com água desmineralizada até cerca de 
50 mL, se necessário, e adicionar 2,00 mL de ácido clorídrico 1 M, 2,00 mL de solução de 
cloreto de hidroxilamónio 100 g/L e, decorridos 5 min, 5,00 mL de solução de acetato de 
amónio 300 g/L e 1 mL de solução acidificada de 2,2’-dipiridilo 10 g/L. Completar o volume 
do balão com água desmineralizada, homogeneizar e aguardar 10 min. Medir a absorvência 
da solução a 522 nm, utilizando um branco de reagentes para ajustar o zero de absorvência do 
espectrofotómetro.  Designar por A a absorvência da solução amostra. 
 
Cálculos 
A concentração de ferro total, expressa em percentagem mássica, é dada por: 
 
Vmm
A
a 
 
 
3.3. Determinação do dióxido de cloro em solução 
 
Princípio 
O dióxido de cloro é reduzido na presença de um excesso de iodeto em meio ácido e o 
iodo libertado é imediatamente titulado com tiossulfato. Qualquer quantidade de cloro 
presente também reage. 
ClO2 (aq) + 5 I
-
 (aq) + 4 H
+ 
(aq)  →  Cl- (aq) + 2,5 I2 (aq) + 2 H2O (l) 
Cl2 (aq) + 2 I
-
 (aq) →  2 Cl- (aq) + I2 (aq) 
I2 (aq) + 2 S2O3
2- 
(aq) →  2 I- (aq) + S4O6
2- 
(aq) 
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Procedimento 
Adicionar 5,00 mL de solução de dióxido de cloro a uma mistura de 100 mL de água, 
25 mL de solução de iodeto de potássio a 10% e 10 mL de solução de ácido sulfúrico 1M. 
Manter a ponta da pipeta mergulhada no líquido para evitar perdas de ClO2. Titular de 
imediato o iodo libertado com solução de tiossulfato 0,1 M até ao aparecimento da cor 
amarelo palha. Adicionar algumas gotas de solução de amido a 0,2% e continuar a titulação 
com agitação até viragem da cor azul a incolor. Registar o volume de titulante gasto, Va, em 
mililitros. 
 
Cálculos 
A concentração de dióxido de cloro em g/L é dada por:  
5
1,05,13  aV  
 
A concentração de cloro ativo em g/L é dada por:  
5
1,045,35  aV  
 
 
3.4. Determinação do clorato na mistura reacional 
 
Princípio 
O clorato é primeiro reduzido a cloreto na presença de brometo em meio ácido. Depois, 
o bromo libertado é reduzido a brometo na presença de um excesso de iodeto em meio ácido 
e o iodo libertado é imediatamente titulado com tiossulfato. 
NaClO3 (aq) + 6 NaBr (aq) + 6 HCl (aq)  →  7 NaCl (aq) + 3 Br2 (aq) + 3 H2O (l) 
Br2 (aq) + 2 I
-
 (aq)  →  2 Br- (aq) + I2 (aq) 
I2 (aq) + 2 S2O3
2- 
(aq)  →  2 I- (aq) + S4O6
2- 
(aq) 
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Procedimento 
Diluir a mistura reacional dez vezes: por exemplo, pipetar 25,00 mL para um balão 
volumétrico de 250 mL. Adicionar num Erlenmeyer, por esta ordem, 20 mL de solução de 
brometo de sódio a 10%, 5,00 mL de amostra diluída e 50 mL de ácido clorídrico 
concentrado. Tapar o Erlenmeyer com um vidro de relógio, agitar, e deixar a reagir durante 5 
minutos. Depois adicionar 150 mL de água, 25 mL de solução de iodeto de potássio a 10%, 
agitar e titular de imediato o iodo libertado com solução de tiossulfato 0,1 M, até ao 
aparecimento da cor amarelo palha. Adicionar algumas gotas de solução de amido a 0,2% e 
continuar a titulação com agitação até viragem da cor azul a incolor. Registar o volume de 
titulante gasto, Vb, em mililitros. 
 
Cálculos 
A concentração de clorato de sódio em g/L é dada por:  
5
101,0
10
74,17 





 ab
V
V
 
 
3.5. Determinação do ácido sulfúrico na mistura reacional 
 
Princípio 
O ácido sulfúrico é determinado por titulação com uma base forte, usando a 
fenolftaleína como indicador. 
H
+ 
(aq) + OH
-
 (aq)  →  H2O (l) 
 
Procedimento 
Diluir a mistura reacional dez vezes: por exemplo, pipetar 25,00 mL para um balão 
volumétrico de 250 mL. Adicionar 5,00 mL desta solução diluída a 100 mL de água e juntar 
5-6 gotas de solução alcoólica de fenolftaleína a 0,1%. Titular com solução de hidróxido de 
sódio 0,5 M até viragem da cor de incolor a carmim muito ténue (mas persistente). Registar o 
volume de titulante gasto, V, em mililitros. 
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Cálculos 
A concentração de ácido sulfúrico em g/L é dada por:  
5
105,004,49  V
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4. Diagnóstico, correção e otimização da unidade HP-A 
 
4.1. Diagnóstico da unidade HP-A  
Após a paragem anual da Celbi, em Setembro de 2012, ocorreram várias paragens das 
duas linhas de produção de dióxido de cloro por temperatura e pressão elevada do gás nos 
reatores primários, indicativo de decomposição do ClO2. As primeiras decomposições 
incidiram na linha 1, mas entre os dias 24 e 26 de Setembro incidiram com mais frequência 
na linha 2 (Figura 8). Em Outubro, Novembro e Dezembro continuaram a acontecer com 
alguma frequência em ambas as linhas, por vezes em simultâneo e outras vezes com 
predominância numa das linhas (Figura 8). Estas ocorrências levaram à perda de produção de 
pasta branqueada e comprometiam os objetivos de produção para 2013, que exigiam uma 
disponibilidade de 14 ton/dia de ClO2 em cada linha. 
 
Figura 8. Número de decomposições e produção média diária das duas linhas de 21 de Setembro a 14 de 
Dezembro de 2012. 
A primeira suspeita da causa das decomposições do ClO2 recaiu sobre contaminações 
dos reatores com materiais oxidáveis, decorrentes da reparação das serpentinas de 
arrefecimento na paragem anual de manutenção. Contudo, as decomposições perduraram no 
tempo e as suspeitas desviaram-se para contaminações da água ou das matérias-primas, em 
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particular do ácido sulfúrico que pode ficar contaminado com ferro quando em contacto com 
superfícies em aço carbono. Iniciou-se um programa intensivo de controlo da qualidade das 
matérias-primas - ácido, clorato e peróxido - mas todos os parâmetros químicos analisados 
estavam dentro das especificações da Celbi. A única exceção, uma amostra turva de ácido 
colhida do tanque nº 1 no dia 15 de Outubro (Figura 9), apresentava teores de ferro e matéria 
orgânica oxidável cerca de dez vezes mais elevados que as restantes amostras, com um teor 
de ferro superior à especificação (Tabela 3). Iniciou-se a limpeza ou substituição regular dos 
filtros de ácido, instalados nas linhas de alimentação aos reatores, trocou-se um dos filtros 
cerâmicos de porosidade 60 µm por um de 30 µm e discriminaram-se os tanques por 
fornecedor: tanque nº 1 (norte) com ácido da RNM de melhor qualidade e filtros de 60 µm, 
tanque nº 2 (sul) com ácido do fornecedor Sapec e filtros de 30 µm. Não se observou 
qualquer correlação entre o número de decomposições do ClO2 nos reatores e a origem do 
ácido por fornecedor. 
 
 
Figura 9. Amostras de ácido sulfúrico da alimentação aos reatores, colhidas entre 13 e 15 de Outubro de 2012, 
do tanque de ácido nº 1 (amostra turva) e do tanque de ácido para neutralização de efluentes (à direita). 
 
Tabela 3. Teores de Fe total e matéria orgânica oxidável nas amostras de ácido sulfúrico da Figura 9. 
Data da Colheita / Hora 
Matéria Org. oxidável (mL KMnO4/mL) Fe (%, m/m) 
Espec.: 5 (máx) Espec.: 0,006% (máx) 
13-10-2012 15:00 0,010 0,003 
13-10-2012 19:00 0,040 0,004 
13-10-2012 23:00 0,020 0,002 
14-10-2012 03:00 0,002 0,002 
14-10-2012 07:00 0,004 0,002 
14-10-2012 11:00 0,010 0,002 
14-10-2012 15:00 0,029 0,002 
14-10-2012 18:00 0,016 0,002 
14-10-2012 23:00 0,007 0,003 
15-10-2012 12:40 (Tq. 1) 0,200 0,023 
15-10-2012 (Tq. p/ Efl.) 0,011 0,003 
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Como as amostras de ácido colhidas nos camiões-cisterna não apresentavam problemas 
de qualidade (Tabela 4), concluiu-se que a contaminação ocorria nos tanques de 
armazenagem. A 9 e 25 de Outubro limparam-se os tanques de ácido nº 2 e nº 1, 
respetivamente, e repararam-se os tetos que apresentavam corrosão significativa. A Figura 8 
mostra que o número de decomposições nas duas linhas diminuiu gradualmente a partir de 1 
de Novembro de 2012, mas por via da redução da temperatura nos reatores (Figura 10), com 
consequente redução no rendimento da reação. No período em análise, as linhas 1 e 2 
produziram no máximo 11 e 10 ton/dia de ClO2, respetivamente (produção à saída das 
colunas de absorção). 
 
Tabela 4. Teores de Fe total e matéria orgânica nas amostras de ácido sulfúrico colhidas nos camiões-cisterna. 
Data da Colheita / Hora 
Matéria Org. oxidável (mL KMnO4/mL) Fe (%, m/m) 
Espec.: 5 (máx) Espec.: 0,006% (máx) 
09-10-2012 11:00 0,023 0,003 
11-10-2012 11:30 0,006 0,002 
12-10-2012 11:10 0,012 0,002 
12-10-2012 13:05 0,006 0,002 
12-10-2012 17:30 0,010 0,002 
12-10-2012 19:30 0,016 0,002 
12-10-2012 21:40 0,018 0,002 
12-10-2012 21:40 0,022 0,002 
13-10-2012 08:30 0,010 0,002 
13-10-2012 09:00 0,008 0,002 
13-10-2012 11:40 0,022 0,002 
15-10-2012 11:00 0,025 0,002 
15-10-2012 13:30 0,004 0,002 
 
No dia 12 de Dezembro descobriu-se que a água utilizada para selagem dos 
compressores de ar da unidade HP-A apresentava uma cor acastanhada devido ao teor 
elevado em ferro (3,8 ppm Fe). Procedeu-se ao tratamento desta água com uma solução de 
hipoclorito de sódio e substituiu-se temporariamente a água para os compressores por água 
do processo, para prevenir a contaminação do ar para os reatores com ferro. As 
decomposições continuaram a ocorrer nas duas linhas (Figura 8). 
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Figura 10. Temperatura do gás nos reatores primários da linha 1 e 2, entre 21 de Setembro e 14 de Dezembro. 
 
O clorato também foi discriminado por fornecedor: tanque 2 com clorato líquido da 
Solvay e tanque 1 com clorato sólido de outros fornecedores, dissolvido e transferido do 
tanque 3. O filtro da água de dissolução do clorato foi limpo e fizeram-se ensaios de 
substituição desta água (do processo) por água desmineralizada, sem melhorias evidentes. 
Os ensaios de discriminação do clorato por origem levaram a uma diferenciação 
significativa das concentrações e temperaturas das soluções nos dois tanques: a solução da 
Solvay era descarregada fria com uma concentração média de 630 g/L, e não era aquecida no 
tanque 2 por avaria das serpentinas de aquecimento, enquanto a solução de clorato sólido 
estava a ser transferida do tanque 3 aquecida (54-64ºC), com concentrações acima da 
especificação de 700-720 g/L. A elevada concentração da solução de clorato foi identificada 
como uma das causas para as decomposições nos reatores primários, visto que cristaliza nas 
tubagens e origina no reator focos localizados de libertação de ClO2(g) por reação com 
agentes redutores. 
Otimização de uma Unidade Industrial de Produção de Dióxido de Cloro 
 
31 
 
4.2. Correção e manutenção da unidade HP-A 
A 16 de Dezembro baixou-se a concentração da solução de clorato sólido para 630-
680 g/L e as decomposições na linha 2 cessaram nessa data (Figuras 11 e 12). Além desta 
medida, começou-se a aquecer a solução de clorato da Solvay no tanque 2, fazendo-o 
recircular ao permutador do tanque 3. A linha 1 continuou a sofrer decomposições, embora 
com menor frequência (Figura 12). 
 
 
Figura 11. Concentração da solução de clorato alimentada aos reatores. 
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Figura 12. Número de decomposições e produção média diária das duas linhas, de 15 de Dezembro 2012 a 1 de 
Março 2013. 
 
Na paragem programada de 8 de Janeiro de 2013, a linha 1 foi drenada e lavada para 
inspeção. Os enchimentos do stripper e da coluna de absorção encontravam-se em bom 
estado (Figura 13). Abriu-se o separador de água do compressor de ar e removeu-se um 
depósito significativo de ferrugem (Figura 13.c), indicativo de corrosão e/ou arrastamento de 
partículas nas linhas de aspiração do ar. 
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(a) (b)
(c) 
Figura 13. Inspeção da linha 1 na paragem programada de 8-Jan-2013: anéis cerâmicos do stripper (a), da 
coluna de absorção (b) e resíduo de ferrugem removido do separador de água do compressor de ar (c). 
 
No reator primário constatou-se que o tubo injetor de ácido (às 5h00 na Figura 14.a) 
estava demasiado próximo do difusor de ar (às 12h00 na Figura 14.a), o que poderia 
promover as decomposições por arrastamento do ácido para a fase gasosa. De acordo com os 
desenhos de projeto, o tubo de ácido deveria ser mais curto e terminar 240 mm antes do 
centro do reator (Figura 14.b). No dia 8 de Janeiro fizeram-se 8 furos axiais na parte terminal 
do tubo de PTFE para diminuir o caudal de ácido projetado sobre o difusor de ar (Figura 
14.c). 
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(a) 
(b) (c) 
Figura 14. Reator primário da linha 1 na paragem programada de 8-Jan-2013: interior do reator primário (a), 
desenho de projeto (b) e proposta da EKA para fazer 8 furos axiais no tubo de PTFE de injeção de ácido (c). 
 
No dia 8 de Janeiro instalou-se um novo conjunto de serpentinas no reator primário da 
linha 1: a exterior nova e a interior pré-existente que foi reparada (Figura 15.a). As réguas 
transversais de fixação dos anéis foram substituídas pelos suportes indicados na Figura 15.b. 
Após a montagem da serpentina, o tubo injetor de ácido ficou orientado lateralmente por 
bater na serpentina quando se tentava orientá-lo para o centro do reator. Segundo o desenho 
de projeto (Figura 14.b), o tubo de ácido deveria posicionar-se numa cota inferior à da 
serpentina, mas tal não se observou devido possivelmente a uma deformação da curvatura do 
tubo ou a uma alteração do comprimento dos tubos de suporte da nova serpentina. 
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(a) (b) 
Figura 15. Paragem programada de 8-Jan-2013: serpentina de arrefecimento em Ti (a) e suportes de fixação dos 
anéis em Ti (b), instalada no reator primário da linha 1. 
 
Logo após o arranque das instalações, começaram a ocorrer decomposições na linha 1 
com maior frequência do que no período anterior à paragem programada (Figura 12). No dia 
18 de Janeiro rodou-se o tubo injetor de ácido para a direita e no dia 23 já não se conseguiu 
rodar mais por ter ficado preso na serpentina. A posição do tubo de ácido manteve-se 
inalterada até à paragem programada de 21 de Maio (Figuras 12 e 16). 
 
Figura 16. Número de decomposições e produção média diária das duas linhas, de 01 de Março a 31 de Maio. 
 
0
2
4
6
8
10
12
14
16
0
2
4
6
8
10
12
14
16
01
-M
ar
03
-M
ar
05
-M
ar
07
-M
ar
09
-M
ar
11
-M
ar
13
-M
ar
15
-M
ar
17
-M
ar
19
-M
ar
21
-M
ar
23
-M
ar
25
-M
ar
27
-M
ar
29
-M
ar
31
-M
ar
02
-A
br
04
-A
br
06
-A
br
08
-A
br
10
-A
br
12
-A
br
14
-A
br
16
-A
br
18
-A
br
20
-A
br
22
-A
br
24
-A
br
26
-A
br
28
-A
br
30
-A
br
02
-M
ai
0
4-
M
a
i
0
6-
M
a
i
0
8-
M
a
i
1
0-
M
a
i
1
2-
M
a
i
1
4-
M
a
i
16
-M
ai
1
8-
M
a
i
20
-M
ai
2
2-
M
a
i
24
-M
ai
2
6-
M
a
i
28
-M
ai
3
0-
M
a
i
Nº decomp. L1
Nº decomp. L2
Prod.Real L1 (tpd)
Prod. Real L2 (tpd)
36 
 
Na paragem programada de 21 de Maio de 2013, drenaram-se e lavaram-se as duas 
linhas. Na linha 1 colocou-se um dreno no fundo do separador de água do compressor de ar, 
para evitar a acumulação de resíduos sólidos que poderiam ser arrastados com o ar para o 
reator; substituiu-se a tubagem de chumbo de distribuição de ar pelos difusores por uma nova 
em titânio; e cortaram-se 20 cm à ponta do tubo injetor de ácido para ficar mais próxima da 
configuração de projeto. Na Figura 17.a pode-se ver o tubo de ácido perfurado antes do corte 
e na Figura 18.c vê-se o mesmo tubo após o corte de 20 cm, redirecionado para o centro do 
reator. Os difusores de ar que foram abertos encontravam-se entupidos, o que pode ter 
resultado do arrastamento de resíduos sólidos das linhas de ar. A tubagem do ar em chumbo 
encontrava-se em mau estado. Também se substituiu um troço do tubo em Ti de distribuição 
de ácido, comum às duas linhas, que apresentava algumas fugas. Não houve tempo para 
soldar os dois tubos partidos da serpentina de arrefecimento do reator primário da linha 1 
(Figura 17.b), que ficou fora de serviço, nem para beneficiar o revestimento em FRP da 
tampa de segurança do reator primário (Figura 17.c). 
 
(a)  (b)
(c) 
Figura 17. Reator primário da linha 1 na paragem de 21-Mai-2013: tubo injetor de ácido antes do corte (a); 
serpentina de arrefecimento com 2 tubos partidos (b); e revestimento em FRP da tampa de segurança (c). 
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Após a recolocação da tampa e serpentina no reator, o tubo injetor de ácido teve que ser 
redirecionado manualmente para o centro do reator, acedendo ao interior do mesmo pela 
abertura de um dos difusores de ar. O motivo deveu-se ao facto de a serpentina se prolongar 
até à base do reator, o que obrigou a que o tubo de ácido ficasse preso entre os tubos da 
serpentina (Figuras 18). Tal como já se tinha concluído na paragem programada de Janeiro, 
as dimensões da serpentina ou do tubo de ácido não têm correspondência com os desenhos de 
projeto (Figura 14.b). 
 
(a) (b)
(c) (d) 
Figura 18. Reator primário da linha 1 na paragem programada de 21-Mai-2013: tubo de ácido após o corte de 
20 cm e antes de baixar a serpentina (a); tubo do ácido redirecionado para o centro (b); vista de baixo do tubo de 
ácido preso entre os tubos da serpentina (c); serpentina exterior junto à base do reator (d). 
 
Ambas as linhas de produção de ClO2 arrancaram após a paragem programada de 21 de 
Maio sem qualquer decomposição (Figura 16). 
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4.3. Otimização e balanços materiais da unidade HP-A 
A estequiometria da reação de formação do ClO2 pelo processo HP-A, descrita na 
equação abaixo, é de 1: 0,5: 1 (NaClO3: H2O2: H2SO4). 
 
NaClO3 (aq) + ½ H2O2 (aq) + H2SO4 (aq) → ClO2 (g) + NaHSO4 (aq) + H2O (l) + ½ O2 (g) 
 
A operação da unidade HP-A da Celbi segue, na generalidade das situações, a tabela de 
produção que se encontra implementada no sistema de controlo distribuído (Tabela 5). O 
sistema permite ajustes manuais nas alimentações, por forma a minimizar os residuais de 
clorato nos reatores, e nos caudais de água refrigerada, para otimizar a eficiência de absorção 
do ClO2 na coluna de absorção. 
 
Tabela 5. Tabela de operação das duas linhas de produção de ClO2. 
 
 
Com base nesta tabela determinou-se o reagente limitante, que é o clorato de sódio, e 
calcularam-se os rácios molares dos reagentes para as várias taxas de produção (Tabela 6). 
Verificou-se que os rácios são constantes para as diferentes taxas de produção e que o ácido 
sulfúrico é o reagente em maior excesso relativamente ao clorato (Tabela 6). Isto pode se 
justificar pelo conhecimento da cinética da reação, descrita na secção 2.3, em que a 
velocidade da reação de formação do ClO2 é diretamente proporcional à sexta potência da 
concentração molar do ácido sulfúrico na mistura reacional. A utilização de um excesso de 
ácido no processo HP-A não implica custos acrescidos para a fábrica, desde que todo o ácido 
recuperado no licor residual seja reutilizado no processo, como acontece na Celbi em que é 
utilizado na neutralização de cinzas da caldeira e na acidificação dos estágios ácidos de 
branqueamento. 
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Tabela 6. Rácios molares dos reagentes alimentados aos reatores de ClO2, relativos ao reagente limitante. 
ClO2 Produção 
H2O2 (100%) NaClO3 (100%) H2SO4 (100%) 
TOTAL R. Prim. R. Secund.     
ton/dia mol/h 
mol/mol 
NaClO3 
mol/mol 
NaClO3 
mol/mol 
NaClO3 
mol/mol         
NaClO3 
mol/mol        
NaClO3 
      95,0% 5,0%     
8 4,9 0,57 0,54 0,03 1,00 1,40 
9 5,6 0,58 0,55 0,03 1,00 1,41 
10 6,2 0,57 0,55 0,03 1,00 1,41 
11 6,8 0,57 0,55 0,03 1,00 1,40 
12 7,4 0,57 0,54 0,03 1,00 1,40 
13 8,0 0,57 0,55 0,03 1,00 1,40 
14 8,6 0,57 0,54 0,03 1,00 1,40 
15 9,3 0,57 0,54 0,03 1,00 1,40 
16 9,9 0,57 0,54 0,03 1,00 1,41 
17 10,5 0,57 0,54 0,03 1,00 1,40 
 
No período de Dezembro de 2012 a Fevereiro de 2013 realizou-se um trabalho mais 
intensivo de acompanhamento e otimização das duas linhas de produção de ClO2, que visou 
principalmente a reposição dos parâmetros de operação indicados na Tabela 2 da secção 2.3. 
Em Dezembro diminuiu-se gradualmente o vácuo nas duas linhas: de -1,6 kPa para -1,2 kPa 
na linha 1 e de -1,5 kPa para -0,9 kPa na linha 2, para melhorar a eficiência de absorção do 
ClO2 nas colunas (Figura 19). Posteriormente, e de forma gradual até à paragem programada 
de 8 de Janeiro de 2013, aumentaram-se as temperaturas nos reatores primários até 56-58ºC, 
tendo-se conseguido atingir uma produção de ClO2 de 11 ton/dia na linha 1, com 
decomposições pontuais, e de 12 ton/dia na linha 2 sem decomposições (Figuras 12). 
Ajustaram-se ainda os caudais de alimentação de ácido, peróxido e clorato até se 
obterem teores de residuais dentro dos valores especificados (Tabela 7). Contudo, a principal 
causa dos residuais elevados deveu-se à impossibilidade de manter a temperatura nos reatores 
estável a 58ºC, por terem as serpentinas de arrefecimento/aquecimento fora de serviço. Os 
métodos de análise química utilizados encontram-se descritos no capítulo 3. 
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Figura 19. Temperatura do licor e pressão nos reatores primários até à paragem programada de 8 de Janeiro. 
 
Tabela 7. Análises efetuadas entre 10 de Dezembro de 2012 e a paragem programada de 8 de Janeiro de 2013. 
 
 
LC limite de controlo inferior; LL limite de aviso inferior; TGT valor objetivo; HL limite de aviso superior; HC limite de 
controlo superior 
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Depois da paragem de 8 de Janeiro conseguiu-se otimizar a linha 1 por forma a atingir 
uma produção média de 12 ton/dia de ClO2 em Fevereiro, mesmo com decomposições 
regulares. A linha 2 foi levada ao limite de capacidade de exaustão do ventilador e de caudal 
disponível de água refrigerada, conseguindo-se atingir a partir de Fevereiro uma produção 
média diária de 14 ton/dia na coluna de absorção (Figuras 12 e 16). A Tabela 8 resume as 
análises químicas efetuadas aos licores das duas linhas durante o período de otimização das 
mesmas. Novamente, a impossibilidade de aquecer os reatores secundários a 58ºC foi a 
principal causa dos residuais elevados de clorato. 
Posteriormente à paragem de 21 de Maio, que resolveu em definitivo as decomposições 
na linha 1, esta linha foi levada ao limite de capacidade de exaustão do ventilador e de caudal 
disponível de água refrigerada, conseguindo-se atingir no dia 31 de Maio uma produção 
média diária de 14 ton/dia na coluna de absorção (Figura 16).  
 
Tabela 8. Análises efetuadas entre 7 de Janeiro e 31 de Maio de 2013. 
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LC limite de controlo inferior; LL limite de aviso inferior; TGT valor objetivo; HL limite de aviso superior; HC limite de 
controlo superior 
 
 
Com base na tabela de produção (Tabela 5), calcularam-se os rácios mássicos esperados 
para o consumo de reagentes por ton de ClO2 produzido e obtiveram-se os seguintes valores: 
 
1,70 ton NaClO3/ ton ClO2; 
2,20 ton H2SO4/ ton ClO2 
0,31 ton H2O2/ ton ClO2 
 
Por comparação destes consumos com os indicados na Tabela 1 da secção 2.2, verifica-
se que estes são ligeiramente superiores. O motivo principal deve-se ao facto da atual tabela 
de produção assumir um rendimento no processo HP-A da Celbi de 93%, enquanto a Tabela 
1 indica um rendimento genérico de 96% para os processos HP-A comercializados pela Eka. 
O rendimento inferior na Celbi resulta essencialmente de residuais elevados de clorato - por 
dificuldades de controlar a temperatura nos reatores - e de perdas de ClO2 pela conduta de 
exaustão da coluna de absorção – resultantes de falhas de disponibilidade de água refrigerada 
a 8ºC, em especial nos meses mais quentes do ano. 
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Durante os meses de inverno conseguiu-se disponibilidade de água refrigerada a 8ºC, 
mas não foi possível realizar um trabalho mais aprofundado de otimização da eficiência de 
absorção do ClO2, por não haver meios para medir a concentração deste gás à entrada da 
coluna. A otimização da operação nos reatores também ficou limitada por as serpentinas de 
aquecimento/arrefecimento estarem inoperacionais a maior parte do tempo. Apesar das 
limitações, o resultado do trabalho efetuado entre Dezembro de 2012 e Fevereiro de 2013 foi 
um aumento efetivo do rendimento da linha 1 de 90% para 97% e da linha 2 de 92% para 
96% (Figura 20). Os dados utilizados nos cálculos encontram-se no Anexo II. 
 
 
Figura 20. Evolução do rendimento das duas linhas entre Dezembro de 2012 e Fevereiro de 2013. 
 
Este aumento do rendimento refletiu-se na redução do consumo específico de clorato de 
sódio, que é o químico com maior peso nos custos totais de produção do dióxido de cloro 
(Figura 21). Em Dezembro de 2012 o consumo de clorato apresentava valores médios de 
1,75 ton/ton ClO2, com grande amplitude de valores devido à ocorrência de decomposições e 
paragens frequentes das linhas. Em finais de Janeiro de 2013, o consumo baixou para valores 
médios de 1,65 ton/ton ClO2, o que representou uma poupança de 65 ton de clorato de sódio 
só no mês de Fevereiro, o que equivale aproximadamente a 33.000 €. 
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Figura 21. Evolução do consumo específico de clorato entre Dezembro de 2012 e Fevereiro de 2013. 
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5. Conclusões 
 
5.1. Conclusões gerais 
O primeiro objetivo desta dissertação consistiu em realizar um diagnóstico à unidade de 
produção de dióxido de cloro da Celbi, para identificar as causas das decomposições do ClO2 
nos reatores. Para o efeito realizou-se um programa intensivo de controlo da qualidade das 
matérias-primas, visto poderem ser alvo de contaminações de ferro ou matéria orgânica 
capazes de provocar a decomposição do ClO2. Concluiu-se que o ácido sulfúrico alimentado 
aos reatores tinha alguma contaminação em ferro, resultante da corrosão dos tanques de 
armazenagem que foram limpos e reparados. Contudo, a causa principal das decomposições 
ocorridas entre Setembro e Dezembro de 2012 foi a alimentação dos reatores com solução de 
clorato de sódio em concentrações acima da especificação (700-720 g/L). Combinada com as 
temperaturas baixas, provocaram a cristalização do clorato nas tubagens que ocasionaram 
decomposições do ClO2 nos reatores devido a concentrações localizadas elevadas.  
O segundo objetivo desta dissertação consistiu na correção e manutenção da unidade de 
produção de dióxido de cloro. O reator primário da linha 1 continuou a ter algumas 
decomposições depois da correção da concentração da solução de clorato sódio em 
Dezembro. Estas decomposições cessaram após a paragem programada de Maio de 2013, 
quando se beneficiou as linhas de alimentação de ar aos reatores, visto haver indícios de 
arrastamento de partículas de ferrugem, e se corrigiu a orientação do tubo injetor de ácido que 
se encontrava muito próximo de um dos difusores de ar, provocando o arrastamento de ácido 
sulfúrico concentrado para a fase gasosa. 
O terceiro objetivo desta dissertação consistiu na otimização operacional e realização 
de balanços materiais às duas linhas de produção. Ajustaram-se pressões, temperaturas e 
caudais de alimentação de químicos, tendo-se demonstrado o aumento efetivo do rendimento 
das duas linhas entre Dezembro de 2012 e Fevereiro de 2013: de 90% para 97% na linha 1 e 
de 92% para 96% na linha 2. No mesmo período, o consumo específico de clorato de sódio 
desceu de 1,75 para 1,65 ton/ton ClO2, o que se traduziu numa poupança de 65 ton só no mês 
de Fevereiro, o que equivale aproximadamente a 33.000 €. A produção de ClO2 à saída das 
colunas de absorção atingiu as 14 ton/dia na linha 2 em Fevereiro de 2013 e na linha 1 em 
Maio. 
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5.2. Perspetivas futuras 
Em 2015 a Celbi pretende produzir 700 000 ton de pasta branqueada, o que implica a 
disponibilidade de 32 ton/dia de dióxido de cloro. A atual unidade HP-A da Celbi tem alguns 
equipamentos sobredimensionados que possibilitam a produção de 16 ton/dia em cada linha, 
contudo existem algumas limitações que impedem o salto imediato das 14 para as 16 ton/dia.  
Os reatores foram dimensionados para uma capacidade nominal de 16 ton/dia e as 
colunas de absorção para 20 ton/dia, contudo, os ventiladores de exaustão de gases não têm 
capacidade para extrair o caudal de ar injetado a produções superiores a 14 ton/dia. Uma 
solução imediata passa por medir a concentração do ClO2 à entrada das colunas de absorção e 
reduzir o caudal de ar até se atingir o limite seguro de 12%-vol. Esta medida foi 
implementada em finais de 2013, quando se conseguiu criar um ponto de amostragem na 
linha de gás à entrada da coluna e fazer medições com uma ampola “Fyrite”. 
Outra limitação importante ao aumento de produção de dióxido de cloro é a 
disponibilidade de água refrigerada a 8ºC. A unidade de refrigeração de água permite 
alimentar apenas 110 m
3
/h às duas colunas de absorção, o que é insuficiente para produções 
acima das 10+10 ton/dia. Esta limitação foi remediada pela ligação de linhas de água do 
processo que compensam o caudal de água refrigerada para as colunas de absorção, contudo 
não se consegue garantir uma temperatura de 8ºC nos meses mais quentes. Será necessário 
realizar algum investimento para aumentar a disponibilidade de água refrigerada para a 
unidade HP-A. Mas também é recomendável otimizar a operação das colunas de absorção, 
por forma a reduzir o caudal de água indicado na tabela de operação atual. 
Por fim, é urgente reparar as serpentinas de arrefecimento/aquecimento dos reatores e 
colocá-las em serviço para se poder fazer um controlo adequado da temperatura de reação. O 
presente trabalho demonstrou que temperaturas abaixo dos 56ºC afetam significativamente o 
rendimento do processo, o que acarreta custos acrescidos em químicos. 
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Anexo II: Dados processuais, análises e cálculos auxiliares 
 
 
Tabela A1. Médias mensais de variáveis processuais da unidade HP-A e cálculos auxiliares. 
 
 
Variável Egu Tagname Dez-12 Jan-13 Fev-13
H2SO4 para Reactor Primário L1 kg/h 621-FC-440 907 811 1062
NaClO3 para Reactor Primário L1 kg/h 621-FC-420 698 627 740
Água para Torre de Absorção L1 m3/h 621-FC-460 59,9 53,7 64,5
Conc. cloro activo - Compressão bomba 621-103 g Cl act/L 621LAB014 17,5 18,0 18,5
Produção de tabela de ClO2 na Linha 1 ton ClO2/d 621-DE3000_2 11,3 10,5 11,8
Produção real da L1 (média mensal calc.) tpd calculado 9,6 8,8 10,9
Rendimento global da L1 % calculado 90% 92% 97%
Rácio de H2SO4 por ton ClO2 prod. (L1) ton/ton ClO2 calculado 2,27 2,21 2,34
Rácio de NaClO3 por ton ClO2 prod. (L1) ton/ton ClO2 calculado 1,75 1,71 1,63
Caudal de H2SO4 para reactor Prim (L2) kg/h 621-FC-491 875 939 1161
Caudal NaClO3 para Reactor Prim (L2) kg/h 621-FC-483 673 735 834
Caudal de água para torre de absorção (L2) m3/h 621-FC-515 58,7 62,6 71,4
Conc. cloro activo - Compressão bomba 621-123 g Cl act./l 621LAB018 17,6 18,1 18,7
Produção de tabela de ClO2 na Linha 2 ton ClO2/d 621-DE4000_2 11,1 12,1 13,1
Produção real da L2 (média mensal calc.) tpd calculado 9,4 10,3 12,2
Rendimento global da L2 % calculado 92% 92% 96%
Rácio de H2SO4 por ton ClO2 prod. (L2) ton/ton ClO2 calculado 2,23 2,18 2,28
Rácio de NaClO3 por ton ClO2 prod. (L2) ton/ton ClO2 calculado 1,71 1,71 1,64
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Tabela A2. Médias diárias de variáveis processuais e análises laboratoriais da unidade HP-A e cálculos auxiliares. 
 
 
H2SO4 para  
Reactor 
Primário (L1)
NaCLO3 
p/React.Prim
. (L1)
H2O2 
p/React.Prim
. (L1)
H2O2 
p/React.Sec. 
(L1)
Temperatur
a  Reactor 
Primário L 1
Pr.Gas  L. 
Reactor
Ag p/ T. 
Absorção 
(L1)
Conc. cloro 
activo - 
Compressão 
bombas  621-
103
Produção 
teórica  de 
ClO2 na L1
Produção 
rea l  da  L1 
(média  
diária  ca lc.)
Rendimento 
Global  da  L1
RÁCIO DE 
H2SO4 por 
ClO2 prod. 
L1
RÁCIO DE 
NaClO3 por 
ClO2 prod. 
L1
RÁCIO DE 
H2O2 por 
ClO2 prod. 
L1
H2SO4 para  
reactor Prim 
(L2)
NaClO3 para  
Reactor Prim 
(L2)
H2O2 
p/React.Prim
. (L2)
H2O2 
p/React.Sec. 
(L2)
Temperatura  
Reactor 
Primário L 2
Pressão do 
gás  nos  
reactores  
(L2)
Ág. p/ T. 
Absorção 
(L2)
Conc. cloro 
activo - 
Compressão 
bomba 621-
123
Produção 
teórica  de 
ClO2 na L2
Produção 
rea l  da  L2 
(média  
diária  ca lc.)
Rendimento 
Global  da  L2
RÁCIO DE 
H2SO4 por 
ClO2 prod. L2
RÁCIO DE 
NaClO3 por 
ClO2 prod. L2
RÁCIO DE 
H2O2 por 
ClO2 prod. 
L1
621-FC-440 621-FC-420 621-FC-441 621-FC-442 621-TC-451 621-PC-455 621-FC-460 621LAB014 calc. calc. calc. calc. calc. calc. 621-FC-491 621-FC-483 621-FC-486 621-FC-487 621-TC-500 621-PC-506 621-FC-515 621LAB018 calc. calc. calc. calc. calc. calc.
kg/h kg/h kg/h kg/h ºC Kpa m3/h g Cl  act/L tonClO2/d tonClO2/d % kg/t ClO2 kg/t ClO2 kg/t ClO2 kg/h kg/h kg/h kg/h ºC Kpa m3/h g Cl  act/L tonClO2/d tonClO2/d % kg/t ClO2 kg/t ClO2 kg/t ClO2
1-Dez 904,5 699,1 134,3 7,1 47,2 -1,4 61,0 17,1 10,6 9,54 89,7% 2276 1,76 356 748,19 556,22 123,49 6,51 44,4 -1,6 55,07 8,5 2
2-Dez 657,2 500,8 94,0 4,9 35,7 -1,4 42,0 18,0 7,6 6,90 90,6% 2286 1,74 344 574,59 442,76 85,14 4,45 39,1 -1,6 40,13 17,70 6,7 6,48 96,3% 2128 1,64 332
3-Dez 541,9 422,1 73,1 3,8 39,1 -1,4 32,2 18,5 6,4 5,42 84,5% 2397 1,87 340 512,54 394,53 70,77 3,59 43,0 -1,4 32,28 17,88 6,0 5,27 87,8% 2335 1,80 339
4-Dez 761,6 575,6 106,7 5,6 41,0 -1,4 46,8 18,0 8,8 7,68 87,7% 2380 1,80 351 794,48 615,42 118,87 5,88 43,1 -1,5 51,36 18,09 9,4 8,48 90,6% 2249 1,74 353
5-Dez 1005,5 700,2 141,6 7,4 42,7 -1,5 62,9 17,1 10,6 9,79 92,0% 2464 1,72 365 896,16 661,63 126,18 6,64 41,4 -1,3 57,44 18,05 10,1 9,46 94,0% 2273 1,68 337
6-Dez 763,4 589,1 115,5 6,0 40,0 -1,5 51,3 17,3 9,0 8,10 90,4% 2262 1,75 360 586,16 433,72 85,03 4,25 40,8 -1,9 41,39 6,6 1,68
7-Dez 909,6 703,2 134,3 7,1 42,6 -1,5 59,8 17,9 10,7 9,76 91,3% 2236 1,73 348 742,37 562,78 110,86 5,89 41,6 -1,7 52,48 17,50 8,6 8,38 97,9% 2126 1,61 334
8-Dez 745,8 579,1 111,2 5,5 40,0 -1,5 47,6 17,5 8,8 7,63 86,6% 2347 1,82 367 721,45 552,31 103,65 5,25 43,4 -1,5 44,38 15,99 8,4 6,48 77,1% 2674 2,05 404
9-Dez 860,6 666,2 128,0 6,5 39,9 -1,4 57,6 17,5 10,1 9,20 90,8% 2245 1,74 351 906,87 700,42 132,77 6,91 43,5 -1,6 60,37 15,20 10,7 8,37 78,6% 2599 2,01 400
10-Dez 917,0 701,9 132,4 6,9 42,4 -1,5 59,4 17,3 10,7 9,36 87,7% 2352 1,80 357 780,73 582,86 116,54 6,02 42,8 -1,6 54,46 16,85 8,9 8,37 94,5% 2238 1,67 351
11-Dez 948,5 735,3 127,8 6,6 45,0 -1,6 56,6 17,5 11,2 9,02 80,7% 2522 1,96 358 793,52 609,17 117,33 6,12 44,6 -1,5 53,48 17,25 9,3 8,42 90,9% 2262 1,74 352
12-Dez 952,8 740,7 142,4 7,2 44,3 -1,6 66,9 17,5 11,3 10,68 94,9% 2140 1,66 336 777,54 584,80 114,02 5,82 41,3 -1,6 56,56 8,9 1,74
13-Dez 885,8 679,2 143,4 7,6 46,1 -1,6 64,7 17,2 10,3 10,15 98,2% 2096 1,61 357 870,95 671,97 128,75 6,79 43,7 -1,5 57,99 17,49 10,2 9,25 90,6% 2259 1,74 352
14-Dez 586,6 436,4 86,7 4,2 40,9 -1,4 38,3 16,4 6,6 5,71 86,1% 2464 1,83 382 602,52 458,98 86,28 4,09 44,0 -1,5 43,11 16,79 7,0 6,60 94,6% 2190 1,67 328
15-Dez 1020,0 786,7 149,0 7,7 45,2 -1,3 68,0 17,1 12,0 10,63 88,8% 2304 1,78 354 728,65 553,89 108,53 5,10 42,6 -1,8 55,98 8,4 1,79
16-Dez 893,5 688,0 132,7 6,7 41,3 -1,6 58,7 17,1 10,5 9,15 87,5% 2343 1,80 366 910,54 702,55 133,82 6,83 44,0 -1,5 57,73 17,88 10,7 9,42 88,2% 2319 1,79 358
17-Dez 1003,7 775,8 146,9 7,8 42,9 -1,6 64,6 17,2 11,8 10,15 86,1% 2373 1,83 366 1007,10 778,90 147,29 7,80 46,1 -1,1 65,20 18,42 11,8 10,96 92,5% 2206 1,71 340
18-Dez 854,0 657,8 126,4 6,3 42,2 -1,3 57,0 17,5 10,0 9,10 91,0% 2252 1,73 350 850,32 658,81 121,36 6,12 45,9 -0,9 58,43 18,18 10,0 9,69 96,7% 2106 1,63 316
19-Dez 981,6 763,1 144,5 7,6 46,2 -1,2 64,7 17,4 11,6 10,31 88,8% 2286 1,78 354 978,32 763,88 144,20 7,63 47,4 -0,9 65,44 17,75 11,6 10,60 91,2% 2216 1,73 344
20-Dez 952,9 736,8 138,7 6,6 46,6 -1,3 69,9 11,2 1,77 1007,92 779,37 147,35 7,80 49,1 -0,9 66,90 17,20 11,9 10,50 88,6% 2304 1,78 355
21-Dez 986,9 756,4 142,7 6,6 49,3 -1,3 66,7 16,9 11,5 10,28 89,4% 2304 1,77 348 1007,87 778,47 147,30 7,80 51,7 -0,9 67,01 17,73 11,8 10,84 91,6% 2232 1,72 343
22-Dez 1006,5 778,1 147,3 7,8 50,6 -1,2 67,0 17,5 11,8 10,68 90,2% 2262 1,75 349 1007,82 778,19 147,29 7,80 52,2 -0,9 67,00 17,96 11,8 10,98 92,8% 2202 1,70 339
23-Dez 982,0 778,3 147,3 7,8 49,7 -1,2 67,0 17,7 11,8 10,81 91,3% 2181 1,73 344 969,28 776,90 147,28 7,80 51,0 -0,9 66,99 17,91 11,8 10,95 92,7% 2125 1,70 340
24-Dez 1007,9 778,7 147,3 7,8 49,9 -1,2 67,0 17,7 11,8 10,84 91,6% 2231 1,72 343 1007,79 778,68 147,29 7,80 51,2 -0,9 66,99 17,87 11,8 10,92 92,2% 2214 1,71 341
25-Dez 1007,1 779,4 147,3 7,8 47,4 -1,2 66,3 17,8 11,9 10,79 91,0% 2241 1,73 345 1007,18 779,42 147,29 7,80 49,7 -0,9 65,55 18,15 11,9 10,85 91,6% 2227 1,72 343
26-Dez 989,7 768,4 145,1 7,6 51,0 -1,2 64,5 17,5 11,7 10,30 88,2% 2305 1,79 356 1002,84 779,05 147,29 7,80 52,3 -0,9 65,31 17,56 11,8 10,46 88,3% 2300 1,79 356
27-Dez 1051,9 814,3 154,0 8,1 52,0 -1,2 69,6 17,6 12,4 11,19 90,4% 2255 1,75 347 975,90 755,09 142,86 7,55 53,6 -0,9 65,28 17,91 11,5 10,67 92,9% 2195 1,70 338
28-Dez 1010,2 777,8 147,5 7,8 52,4 -1,2 67,6 18,2 11,8 11,23 95,0% 2158 1,66 332 1062,15 820,47 155,35 8,16 53,6 -0,8 70,65 18,44 12,5 11,89 95,3% 2144 1,66 330
29-Dez 958,6 740,3 141,6 7,4 53,4 -1,2 62,9 17,5 11,3 10,07 89,5% 2284 1,76 355 1093,19 849,96 160,59 8,40 54,3 -0,7 72,64 17,95 12,9 11,90 92,0% 2205 1,71 341
30-Dez 980,0 755,3 143,3 7,4 52,5 -1,2 65,6 17,7 11,5 10,58 92,1% 2223 1,71 342 1099,08 849,84 160,60 8,40 53,9 -0,8 72,22 18,01 12,9 11,87 91,8% 2222 1,72 342
31-Dez 991,6 768,0 145,0 7,1 52,1 -1,2 64,1 17,8 11,7 10,41 89,2% 2285 1,77 350 1099,00 850,01 160,60 8,40 53,2 -0,9 70,95 18,21 12,9 11,79 91,2% 2237 1,73 344
1-Jan 1004,3 779,0 147,3 7,2 52,0 -1,2 64,7 18,0 11,8 10,62 89,7% 2269 1,76 349 1094,56 849,92 160,59 8,40 53,4 -0,7 72,70 17,80 12,9 11,81 91,4% 2225 1,73 343
2-Jan 967,9 755,5 143,9 7,7 52,0 -1,3 65,2 18,1 11,5 10,77 93,8% 2156 1,68 338 1084,08 839,58 160,61 8,81 52,9 -0,8 73,08 18,10 12,8 12,07 94,5% 2156 1,67 337
3-Jan 919,8 731,3 137,1 8,0 53,2 -1,2 62,9 17,1 11,1 9,83 88,4% 2246 1,79 354 941,54 733,59 140,20 8,06 54,9 -0,9 63,55 17,90 11,2 10,38 93,0% 2177 1,70 343
4-Jan 963,8 780,5 141,3 7,9 54,2 -1,2 63,5 18,0 11,9 10,43 87,9% 2217 1,80 343 1037,41 833,61 153,25 8,77 56,3 -0,9 68,92 18,49 12,7 11,63 91,7% 2141 1,72 334
5-Jan 883,5 705,2 131,3 7,4 53,1 -1,2 57,9 19,0 10,7 10,04 93,6% 2112 1,69 332 947,17 772,75 144,51 8,06 54,3 -0,9 65,51 17,98 11,8 10,75 91,5% 2114 1,73 341
6-Jan 977,6 798,9 147,3 8,6 54,1 -1,2 65,8 18,8 12,1 11,29 92,9% 2078 1,70 331 1059,61 864,97 160,57 9,20 55,8 -0,8 72,99 18,11 13,2 12,06 91,7% 2108 1,72 338
7-Jan 988,3 804,6 147,4 8,6 54,5 -1,1 67,0 18,1 12,2 11,05 90,3% 2147 1,75 339 1069,93 868,32 160,59 9,21 56,2 -0,9 72,99 17,94 13,2 11,95 90,5% 2149 1,74 341
8-Jan 322,0 262,0 46,6 2,7 31,3 -0,5 22,3 17,8 4,0 3,63 91,0% 2131 1,73 326 345,64 278,77 51,00 2,88 50,5 -0,6 24,27 17,20 4,2 3,81 89,8% 2178 1,76 339
9-Jan 335,8 272,4 48,3 2,7 43,8 -0,9 21,5 17,8 4,1 3,49 84,2% 2310 1,87 351 283,28 237,84 43,63 2,12 45,1 -0,7 17,93 17,20 3,6 2,81 77,8% 2416 2,03 390
10-Jan 764,6 620,9 110,5 6,5 53,3 -1,1 52,0 17,8 9,4 8,47 89,7% 2167 1,76 331 896,16 706,07 135,66 7,87 53,2 -1,0 61,97 17,19 10,7 9,72 90,5% 2212 1,74 354
11-Jan 950,6 751,7 136,2 7,9 49,9 -1,1 62,0 18,2 11,4 10,31 90,2% 2214 1,75 336 1049,88 842,73 152,90 8,81 53,5 -1,0 70,00 17,59 12,8 11,24 87,7% 2242 1,80 345
12-Jan 926,4 744,6 135,7 7,9 52,7 -1,0 61,2 18,6 11,3 10,37 91,6% 2145 1,72 332 1097,47 877,83 159,00 9,20 53,1 -0,9 70,64 18,73 13,3 12,07 90,4% 2182 1,75 334
13-Jan 910,7 734,8 133,6 7,8 50,6 -1,0 59,4 18,3 11,2 9,95 89,1% 2196 1,77 341 1056,58 845,41 153,70 8,90 52,6 -0,8 68,84 17,92 12,9 11,26 87,5% 2253 1,80 347
14-Jan 699,4 569,6 102,4 5,9 47,0 -1,1 43,2 18,5 8,7 7,31 84,4% 2295 1,87 355 941,36 761,58 138,22 7,93 50,4 -0,8 61,59 17,15 11,6 9,64 83,2% 2344 1,90 364
15-Jan 903,8 731,9 133,1 7,8 51,1 -1,3 60,8 17,4 11,1 9,63 86,5% 2252 1,82 351 1078,58 870,57 158,44 9,12 52,6 -0,8 71,73 18,23 13,2 11,93 90,1% 2169 1,75 337
16-Jan 925,1 753,1 136,0 8,0 54,0 -1,2 61,0 18,5 11,5 10,31 90,0% 2154 1,75 335 1088,06 883,99 160,61 9,24 53,8 -0,7 72,26 18,16 13,4 11,97 89,1% 2181 1,77 340
17-Jan 892,0 702,9 129,9 7,6 53,7 -1,3 59,3 18,1 10,7 9,83 91,9% 2178 1,72 336 969,33 784,04 146,11 8,37 54,3 -1,2 67,63 17,87 11,9 11,03 92,5% 2109 1,71 336
18-Jan 818,3 623,1 119,9 6,9 50,1 -1,3 56,5 17,3 9,5 8,94 94,3% 2198 1,67 341 1095,78 847,33 160,59 9,24 54,5 -0,7 72,83 18,01 12,9 11,97 92,9% 2197 1,70 340
19-Jan 369,3 283,6 54,1 3,1 37,0 -1,2 24,3 17,5 4,3 3,89 90,2% 2279 1,75 354 389,71 304,17 57,55 3,25 45,3 -1,5 25,77 17,72 4,6 4,17 90,1% 2245 1,75 350
20-Jan 481,5 361,5 69,6 3,9 45,2 -1,2 31,0 17,0 5,5 4,82 87,6% 2400 1,80 366 631,40 473,07 91,70 5,11 45,8 -1,0 41,97 17,70 7,2 6,78 94,2% 2235 1,67 343
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(cont. Tabela A2) 
 
H2SO4 para  
Reactor 
Primário (L1)
NaCLO3 
p/React.Prim
. (L1)
H2O2 
p/React.Prim
. (L1)
H2O2 
p/React.Sec. 
(L1)
Temperatur
a  Reactor 
Primário L 1
Pr.Gas  L. 
Reactor
Ag p/ T. 
Absorção 
(L1)
Conc. cloro 
activo - 
Compressão 
bombas  621-
103
Produção 
teórica  de 
ClO2 na L1
Produção 
rea l  da  L1 
(média  
diária  ca lc.)
Rendimento 
Global  da  L1
RÁCIO DE 
H2SO4 por 
ClO2 prod. 
L1
RÁCIO DE 
NaClO3 por 
ClO2 prod. 
L1
RÁCIO DE 
H2O2 por 
ClO2 prod. 
L1
H2SO4 para  
reactor Prim 
(L2)
NaClO3 para  
Reactor Prim 
(L2)
H2O2 
p/React.Prim
. (L2)
H2O2 
p/React.Sec. 
(L2)
Temperatura  
Reactor 
Primário L 2
Pressão do 
gás  nos  
reactores  
(L2)
Ág. p/ T. 
Absorção 
(L2)
Conc. cloro 
activo - 
Compressão 
bomba 621-
123
Produção 
teórica  de 
ClO2 na L2
Produção 
rea l  da  L2 
(média  
diária  ca lc.)
Rendimento 
Global  da  L2
RÁCIO DE 
H2SO4 por 
ClO2 prod. L2
RÁCIO DE 
NaClO3 por 
ClO2 prod. L2
RÁCIO DE 
H2O2 por 
ClO2 prod. 
L1
621-FC-440 621-FC-420 621-FC-441 621-FC-442 621-TC-451 621-PC-455 621-FC-460 621LAB014 calc. calc. calc. calc. calc. calc. 621-FC-491 621-FC-483 621-FC-486 621-FC-487 621-TC-500 621-PC-506 621-FC-515 621LAB018 calc. calc. calc. calc. calc. calc.
kg/h kg/h kg/h kg/h ºC Kpa m3/h g Cl  act/L tonClO2/d tonClO2/d % kg/t ClO2 kg/t ClO2 kg/t ClO2 kg/h kg/h kg/h kg/h ºC Kpa m3/h g Cl  act/L tonClO2/d tonClO2/d % kg/t ClO2 kg/t ClO2 kg/t ClO2
21-Jan 791,2 564,9 115,4 6,7 52,5 -1,3 56,1 8,6 1,60 1096,59 829,16 160,58 9,24 54,5 -1,0 73,00 17,86 12,6 11,90 94,4% 2212 1,67 343
22-Jan 841,8 639,2 125,2 7,2 54,0 -1,1 59,3 17,6 9,7 9,50 97,7% 2126 1,61 334 1032,37 786,20 152,97 8,59 52,7 -1,0 70,21 17,06 12,0 10,93 91,4% 2267 1,73 355
23-Jan 837,6 624,8 123,5 6,9 54,0 -1,2 58,6 16,6 9,5 8,89 93,6% 2261 1,69 352 1095,04 828,97 160,57 9,24 54,5 -1,0 72,00 17,90 12,6 11,76 93,3% 2235 1,69 347
24-Jan 661,8 532,8 102,0 5,4 51,2 -1,2 53,0 8,1 1,65 1095,74 828,83 160,52 9,24 54,5 -1,0 70,44 12,6 1,69
25-Jan 843,4 622,8 118,8 6,8 50,3 -1,1 56,0 9,5 1,65 1078,41 814,49 158,15 9,10 54,4 -1,0 71,58 12,4 1,69
26-Jan 870,0 644,1 117,5 6,3 46,9 -1,1 57,4 17,8 9,8 9,34 95,4% 2235 1,65 318 1093,82 828,68 160,58 9,24 55,0 -0,9 73,00 18,49 12,6 12,31 97,7% 2132 1,61 331
27-Jan 915,2 672,8 123,5 7,2 49,7 -1,1 58,0 18,7 10,2 9,92 97,0% 2214 1,63 316 1096,35 829,07 160,54 9,24 54,5 -0,9 73,18 18,88 12,6 12,61 100,0% 2086 1,58 323
28-Jan 621,1 448,9 82,5 4,8 40,4 -1,3 38,7 19,0 6,8 6,69 98,1% 2227 1,61 313 606,40 456,89 87,26 4,89 46,9 -1,1 40,01 18,13 6,9 6,62 95,3% 2199 1,66 334
29-Jan 969,6 659,7 130,6 7,4 48,9 -1,4 59,8 18,3 10,0 10,02 99,9% 2322 1,58 330 1059,26 809,41 156,65 8,92 53,0 -1,0 70,73 18,73 12,3 12,09 98,2% 2102 1,61 329
30-Jan 944,8 664,8 127,1 7,4 48,0 -1,3 57,4 18,3 10,1 9,56 94,6% 2372 1,67 337 1072,14 811,52 157,25 9,01 53,5 -1,0 70,89 18,60 12,3 12,03 97,5% 2138 1,62 332
31-Jan 826,4 602,0 110,9 6,4 44,9 -1,3 48,8 18,3 9,2 8,15 89,1% 2432 1,77 345 622,46 474,90 89,43 5,05 50,7 -1,0 39,37 18,60 7,2 6,68 92,5% 2236 1,71 339
1-Fev 1023,7 727,6 137,1 6,9 46,5 -1,3 61,1 18,3 11,1 10,23 92,4% 2402 1,71 338 936,43 671,95 135,08 7,77 53,1 -1,0 60,12 18,05 10,2 9,90 96,9% 2270 1,63 346
2-Fev 1096,4 778,2 146,6 8,5 45,2 -1,3 67,0 19,2 11,8 11,76 99,4% 2238 1,59 317 1099,86 868,50 160,57 9,24 55,3 -0,9 70,99 18,53 13,2 12,01 90,9% 2198 1,74 339
3-Fev 1066,9 759,7 143,1 8,3 44,8 -1,3 64,2 18,6 11,6 10,90 94,4% 2348 1,67 333 1077,51 883,60 157,86 9,10 54,1 -1,0 71,72 18,55 13,4 12,14 90,4% 2130 1,75 330
4-Fev 1112,2 791,2 148,7 8,5 45,8 -1,3 68,2 19,0 12,0 11,82 98,2% 2258 1,61 319 1069,34 855,12 157,07 8,91 54,0 -0,8 71,74 18,69 13,0 12,24 94,1% 2097 1,68 326
5-Fev 1087,4 775,7 146,0 8,1 46,1 -1,3 68,0 18,4 11,8 11,45 97,0% 2280 1,63 323 1099,81 854,91 160,59 9,24 53,3 -0,8 72,98 18,62 13,0 12,40 95,4% 2129 1,65 329
6-Fev 1002,4 715,2 134,6 7,7 45,4 -1,3 59,5 18,9 10,9 10,23 94,1% 2352 1,68 334 1099,95 797,94 148,93 8,66 52,3 -1,0 63,00 18,79 12,1 10,80 89,0% 2444 1,77 350
7-Fev 967,3 688,4 130,2 7,6 47,1 -1,3 56,2 19,4 10,5 9,95 95,0% 2334 1,66 332 1029,26 772,90 144,61 8,36 53,1 -1,0 64,02 18,96 11,8 11,08 94,2% 2230 1,67 331
8-Fev 956,2 694,9 129,1 7,3 47,0 -1,3 58,6 10,6 1,59 1119,30 770,81 150,09 8,58 53,6 -1,0 68,23 11,7 1,67
9-Fev 904,3 648,5 121,1 7,0 46,0 -1,3 54,9 19,6 9,9 9,80 99,4% 2214 1,59 314 932,72 660,88 126,10 7,20 50,4 -1,0 57,06 10,1 1,67
10-Fev 1023,7 730,4 136,5 7,6 45,3 -1,2 63,2 11,1 1,59 1143,88 814,28 154,15 8,83 52,8 -0,6 70,68 12,4 1,67
11-Fev 1039,8 743,5 138,1 8,0 45,3 -1,3 64,9 18,5 11,3 10,99 97,2% 2271 1,62 319 1192,13 847,07 160,62 9,20 53,0 -0,6 73,00 19,24 12,9 12,82 99,5% 2233 1,59 318
12-Fev 1049,8 746,8 140,1 8,1 46,3 -1,3 64,4 18,6 11,4 10,91 96,1% 2309 1,64 326 1191,75 846,87 160,59 9,20 54,1 -0,6 72,47 18,77 12,9 12,41 96,4% 2305 1,64 328
13-Fev 1067,8 758,6 143,1 8,3 47,0 -1,3 63,3 18,9 11,5 10,91 94,5% 2350 1,67 333 1197,35 851,20 160,34 9,31 53,2 -0,6 71,17 18,84 12,9 12,24 94,5% 2348 1,67 333
14-Fev 885,9 630,4 119,2 6,7 44,8 -1,3 54,0 18,9 9,6 9,32 97,2% 2281 1,62 324 1009,84 719,08 135,09 7,84 49,9 -0,5 61,21 19,06 10,9 10,65 97,4% 2277 1,62 322
15-Fev 903,6 647,8 120,2 6,9 45,0 -1,4 56,0 19,0 9,9 9,70 98,5% 2235 1,60 314 1085,58 780,64 148,05 8,39 50,4 -0,6 66,48 19,38 11,9 11,75 99,0% 2217 1,59 319
16-Fev 920,6 654,4 123,9 7,2 46,0 -1,3 55,0 19,0 10,0 9,54 95,8% 2316 1,65 330 1094,28 776,19 147,24 8,51 52,0 -0,5 64,21 19,50 11,8 11,43 96,8% 2298 1,63 327
17-Fev 1022,1 729,4 136,8 8,0 44,9 -1,3 63,0 19,2 11,1 11,02 99,3% 2226 1,59 315 1240,82 879,83 166,94 9,71 53,3 -0,1 75,14 13,4 1,63
18-Fev 1031,0 733,2 136,5 8,0 44,4 -1,2 64,0 18,5 11,1 10,83 97,1% 2285 1,63 320 1266,30 895,81 170,49 9,89 53,8 -0,1 76,77 19,39 13,6 13,58 99,7% 2237 1,58 319
19-Fev 1049,3 744,3 140,2 8,1 45,1 -1,2 65,4 18,4 11,3 10,99 97,1% 2291 1,63 324 1252,56 893,15 170,05 9,87 54,0 -0,1 76,48 18,75 13,6 13,09 96,3% 2297 1,64 330
20-Fev 1026,4 727,8 138,3 8,0 43,6 -1,2 65,4 18,0 11,1 10,72 96,8% 2298 1,63 327 1203,63 859,92 163,07 9,48 54,8 -0,3 74,56 17,89 13,1 12,17 93,1% 2374 1,70 340
21-Fev 1192,3 782,8 160,6 9,2 41,6 -1,2 70,6 17,9 11,9 11,56 97,1% 2476 1,63 353 1145,92 792,69 154,73 8,73 52,7 -0,3 73,40 17,88 12,1 11,97 99,3% 2297 1,59 328
22-Fev 1192,5 782,8 160,5 9,2 42,4 -1,2 70,5 17,8 11,9 11,42 95,9% 2506 1,64 357 1282,62 843,20 171,99 10,00 54,1 -0,1 77,96 17,94 12,8 12,76 99,5% 2412 1,59 342
23-Fev 1189,7 782,6 160,6 9,2 41,7 -1,3 71,1 17,5 11,9 11,38 95,7% 2508 1,65 358 1282,98 843,12 171,98 10,00 53,9 -0,2 77,43 12,8 1,68
24-Fev 1188,0 780,8 160,6 9,2 41,8 -1,5 71,1 17,3 11,9 11,19 94,2% 2549 1,67 364 1223,08 839,63 164,99 9,58 52,3 -0,5 73,91 17,79 12,8 12,00 94,0% 2447 1,68 349
25-Fev 1193,4 782,4 160,6 9,2 42,9 -1,4 73,2 17,8 11,9 11,87 99,8% 2412 1,58 343 1282,94 912,21 171,90 10,01 52,7 -0,3 77,49 18,65 13,9 13,19 95,1% 2335 1,66 331
Dia
